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A section débitante totale  m2
Ak section débitante de la phase k  m2
Acap Section d’un tube capillaire  m2
CD coefficient de traînée  - 
D diamètre de la conduite =2R m 
d diamètre moyen des gouttes  m 
dinj diamètre interne des tubes capillaires  m 
Dhk diamètre hydraulique de la phase k  m 
dmax diamètre maximum stable des gouttes  m 
f facteur de friction  - 
g accélération de la pesanteur  m2/s2
It intensité turbulente  - 
k énergie cinétique turbulente  m2/s2
lk échelle de Kolmogorov  m 
P pression statique  Pa 
PI périmètre interfacial  m 
Pk périmètre mouillé par la phase k  m 
Pr production turbulente  m2/s3
Qk débit de la phase k  m3/s 
Qt débit total  m3/s 
Rf fonction d’autocorrélations de la fonction f  - 
St nombre de Stokes  - 
td temps de relaxation d’une goutte  S 
tt temps caractéristique de la turbulence  s 
Uk vitesse débitante de la phase k  m/s 
Um vitesse de mélange  m/s 
Usk vitesse superficielle de la phase k  m/s 
UΣ vitesse de glissement à la paroi  m/s 
v vitesse fluctuante  m/s 
V vitesse locale moyenne  m/s 
v* vitesse de frottement pariétale  m/s 




Λ macro échelle de Taylor  m 
Ω angle au centre  rad 
αk taux de présence de la phase k  - 
δ distance à la paroi  m 
ε dissipation turbulente  m2/s3
εk rapport des surfaces mouillées   =Ak/A - 
γ&  taux de cisaillement  s-1
κ rapport des viscosités (Chap. I) 
constante de Kolmogorov  
=μd/μc
=0.41 - 
λ micro échelle de Taylor  m 
μk viscosité dynamique de la phase k  kg/m/s 
ρk masse volumique de la phase k  kg/m3
σ tension interfaciale  Pa.m 
τ contrainte de cisaillement  Pa 
τ0 contrainte seuil   Pa 
τI contrainte de cisaillement interfaciale  - 
τp contrainte pariétale  Pa 
τk contrainte pariétale de la phase k  Pa 
δ épaisseur de lubrification 






Ca nombre capillaire = σ
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Re nombre de Reynolds 
μ
ρUD=  - 
Wec nombre de Weber 
σ
ρ 2mcUD=  - 
φk rapport des débits relatif à la phase k =Qk/Qt - 
St nombre de Stokes  =td/tt - 








c phase continue    
d phase dispersée   
w phase aqueuse   
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INTRODUCTION GENERALE 
1. Avant Propos 
Plusieurs facteurs sont avancés pour expliquer la flambée des cours du pétrole observée 
depuis 2004 : la forte demande mondiale émanant notamment de la Chine, désormais second 
importateur derrière les Etats-Unis ; les tensions géopolitiques (Venezuela, Nigeria, la situation 
au Moyen-Orient, l’affaire Ioukos en Russie, la faiblesse des stocks pétroliers, l’insuffisance des 
investissements dans les capacités de raffinage aux Etats-Unis…), puis, à plus court terme, la 
vague de froid en Europe et aux Etats-Unis, début 2005, qui aurait poussé à des achats massifs 
de nature spéculative. Pour faire face aux défis posés par une consommation importante 
d’énergie et qui augmente durablement dans un contexte de raréfaction des énergies fossiles, 
l’industrie pétrolière doit faire un effort important dans le domaine de l’innovation et de la 
recherche. 
C’est la problématique liée au transport polyphasique dans les conduites de production et 
les puits d’extraction pétroliers qui a défini le contexte des recherches présentées dans ce 
rapport. Ces recherches ont été menées en partenariat entre l’IFP, le Laboratoire de Génie 
Chimique de Toulouse et le Laboratoire d’Ingénierie des Systèmes Biologiques et des Procédés. 
2. Contexte industriel  
Les réservoirs pétroliers sont des roches poreuses et perméables (telles que les grès 
argileux ou encore les roches calcaires ou dolomitiques) dans lesquelles sont piégés des 
hydrocarbures sous forme gazeuse et/ou liquide. Les réservoirs sont en général composés de 
trois couches distinctes disposées selon leur masse volumique: du gaz dans la partie supérieure, 
de l’huile au milieu et de l’eau dans la partie basse.  
En début de vie de l'exploitation d’un gisement pétrolier, les puits produisent 
majoritairement du gaz et de l’huile. Afin de maintenir le débit de production au cours de 
l’exploitation, la perte de pression dans le réservoir peut être compensée par l’injection d’eau 
dans la couche aquifère via un autre puits. Il devient alors difficile d’empêcher la présence d’eau 
dans les puits d’extraction  et les conduites de production. 
  
Cette présence d’eau peut alors engendrer la corrosion prématurée des conduites ainsi 
que la formation de dépôts salins ou d'hydrates cristallins, qui altèrent la production et peuvent 
dans certains cas la stopper. Par ailleurs, la présence d’eau complexifie la situation traditionnelle 
de production et transport diphasique gaz-liquide. L’écoulement simultané d’une nouvelle phase 
non miscible modifie la distribution des phases, en particulier les transferts pariétaux de 
l’écoulement et par conséquent la perte de charge. L’étude des écoulements diphasiques eau-
huile est donc nécessaire afin d’améliorer les outils dédiés à l’optimisation de la production et au 
dimensionnement des unités de production (« flow assurance »). 
Cette étude s'inscrit dans le contexte des écoulements diphasiques en conduites 
horizontales, pour lesquelles la différence entre les masses volumiques des fluides joue un rôle 
majeur dans la distribution spatiale des phases. Les portions de lignes horizontales sont de plus 
en plus présentes dans le développement des forages dirigés (puits fortement inclinés, voire 
même horizontaux sur plusieurs kilomètres de long, permettant l'accès à des zones dites 
sensibles et augmentant la récupération d'huile dans certains gisements (cf. Figure 1)) et des 
champs marginaux, que l'on rattache à des unités flottantes éloignées de plusieurs dizaines de 
kilomètres (cf. Figure 2).  
 
 
Figure 1: Configurations de réservoirs pouvant mener 
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3. Enjeux scientifiques  
En situation réelle, la phénoménologie du transport dans les puits d’extraction et les 
lignes de production est variée et complexe : présence de singularités (restrictions, coudes), 
présence de tensio-actifs, présence d’une troisième phase gazeuse, voire même d’une quatrième 
phase solide (sable, argile, sulfures de fer,…). L’étude présentée ici est délibérément simplifiée, 
de façon à analyser les mécanismes de transport pour un système liquide-liquide contrôlé. Ce 
système doit répondre à des critères liés à la manipulation des fluides en laboratoire (sécurité, 
toxicité), à leur aptitude à se séparer, ainsi qu’à des contraintes liées aux métrologies utilisées 
(vidéo, PIV).  
Le premier chapitre de ce rapport fait un état des lieux des études menées sur les 
écoulements liquide-liquide en conduite horizontale. Cette analyse bibliographique permet de 
limiter au nombre de trois les principaux régimes d’écoulement rencontrés: le régime pleinement 
dispersé, le régime stratifié et le régime dispersé-stratifié. On montre que ce sont les écoulements 
dispersés-stratifiés qui sont les plus mal compris mais aussi les plus critiques en termes de perte 
de charge. C’est pourquoi nous avons ciblé notre étude sur ce régime. Nous proposons dans ce 
travail de réaliser une banque de données détaillée concernant les écoulements dispersés-
stratifiés. Dans cet objectif, un dispositif expérimental permettant de générer une dispersion de 
gouttes calibrées dans une conduite cylindrique horizontale a été mis en place. Ce dispositif, ainsi 
que les techniques de mesures employées (perte de charge, visualisation des écoulements et 
champs hydrodynamiques de l’écoulement) sont détaillés dans le chapitre II. 
Le dispositif expérimental, associé aux éléments de métrologie mis en œuvre pour cette 
étude, fournit les conditions nécessaires à une description précise des régimes d’écoulements. 
Ces régimes ont été obtenus pour des plages de débits compris entre 0 et 12 m3/h pour la phase 
aqueuse et entre 0 et 6 m3/h pour la phase organique. Le dispositif expérimental est constitué 
d’une conduite horizontale transparente (PMMA) de 8 m de long et de 5 cm de diamètre, 
adaptée à l’observation et à la mesure des pertes de charge des écoulements. Le système 
diphasique est constitué d’une phase aqueuse (eau ou mélange eau-glycérol 50% vol.), et d’une 
phase organique (n-heptane), injectée à co-courant sous forme dispersée, via un réseau de tubes 
capillaires. Les indices optiques des deux phases liquides peuvent être ajustés, ce qui permet de 
mesurer les champs hydrodynamiques de l’écoulement par une technique de vélocimétrie par 
images de particules. De plus, les images réalisées avec le plan laser permettent de distinguer la 
structure 2D des écoulements diphasiques et de déterminer les profils de taux de présence des 
phases.  
  
Le chapitre III est consacré à la description générale des écoulements obtenus dans le cas 
du système 1 (eau/heptane) et dans le cas du système 2 (eau-glycérol/heptane) et à la 
présentation des mesures de perte de charge associées. Cette caractérisation globale des 
écoulements met en évidence la formation d’une émulsion concentrée s’écoulant au-dessus d’une 
couche continue de phase aqueuse. Cette émulsion reste stable durant le transport lorsque la 
vitesse de mélange n’est pas trop faible. Une troisième couche composée d’heptane sous forme 
continue, formée au niveau du système d’injection, apparaît pour les fractions volumiques en 
huile plus élevées. De façon générale, on note que la perte de charge associée à ces régimes 
d’écoulement augmente fortement dès l’introduction d’une faible quantité de phase dispersée. 
Une modélisation très simple peut être mise en œuvre en considérant le mélange de fluides 
homogène, ce qui revient à déterminer une viscosité effective du mélange. Une représentation 
des données en fonction des paramètres de Lockhart et Martinelli permet de proposer une 
corrélation qui dépend peu du système étudié. Ce type de corrélation masque cependant la 
physique des écoulements. Pour ces raisons, la poursuite du travail a comme objectif de 
modéliser les phénomènes sous l’angle du modèle à deux fluides.  
Le chapitre IV regroupe l’ensemble des profils hydrodynamiques mesurés en 
configuration dispersée-stratifiée. Ces profils ont été effectués en majorité, dans le plan médian 
vertical de la conduite, quelques profils ont également été réalisés dans des plans horizontaux. 
Leur analyse permet de préciser la structure locale de l’hydrodynamique dans la zone continue 
ainsi que dans la zone dispersée dense. 
A partir de ces résultats, nous tentons de déterminer dans le chapitre V, les lois de 
frottement pariétal et interfacial dans la couche continue.  
Finalement, le chapitre VI est consacré à l’analyse du comportement de la zone dispersée 
dense. En particulier, l’analyse des profils de vitesse permet de déterminer une loi rhéologique de 
l’émulsion composant la couche dense. 
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I. État de l’art 
 Ce chapitre est consacré à la présentation des différents travaux concernant les 
écoulements liquide-liquide en conduite horizontale. Les principaux régimes d’écoulement 
rencontrés dans la littérature ainsi que l’effet de certains paramètres sur leur domaine d’existence 
seront d’abord décrits. Cette première analyse permet de limiter au nombre de 3 les régimes 
d’écoulement pouvant se produire lorsque les fluides ont des masses volumiques distinctes: le 
régime pleinement dispersé, le régime stratifié et le régime dispersé-stratifié.  
 La suite de ce chapitre porte sur l’étude et l’analyse des modèles couramment utilisés pour 
décrire ces régimes. La troisième partie concerne la description des différentes lois de viscosité 
de mélange classiquement utilisées pour décrire les écoulements pleinement dispersés. Nous 
verrons, à l’aide de quelques résultats expérimentaux, que ces écoulements restent malgré tout  
mal compris.  
 La quatrième partie est dédiée à la présentation du modèle à deux fluides 1D, couramment 
employé pour la modélisation des écoulements stratifiés à phases séparées. En écoulement 
liquide-liquide, ce modèle permet de prédire avec un bon niveau d’approximation la perte de 
charge et le glissement entre phases,  même lorsque l’interface devient perturbée (apparition de 
vagues).  
 Enfin, les quelques résultats obtenus avec des écoulements intermédiaires, dispersés-
stratifiés, seront exposés. On montre que ce sont ces écoulements qui sont les plus mal compris 
mais aussi les plus critiques en termes de perte de charge. C’est pourquoi nous axerons notre 
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I.1 Définitions des différents régimes d’écoulement 
Le transport de deux phases non miscibles dans un milieu confiné tel que les puits 
d’extraction pétroliers donne lieu, en régime permanent et établi, à la formation de différentes 
configurations d’écoulement. Pour un système diphasique donné, ces régimes d'écoulement 
diphasiques sont caractérisés par la détermination de « points de fonctionnement » 
correspondant aux conditions d'écoulement imposées en entrée de conduite. Ces points de 
fonctionnement sont des couples de paramètres: vitesse superficielle de la phase 1, vitesse 
superficielle de la phase 2 (Us1, Us2), ou encore, de façon totalement équivalente, vitesse de 
mélange, rapport entre le débit de la phase k  et le débit total (Um, φk), avec: 
kkskk AUAUQ .. ==          (I-1) 
∑==
k








Q ==φ          (I-3) 
où A est la section totale de conduite, Ak la section de la phase k et Qt=ΣQk le débit total en 
entrée. La représentation graphique de ces points de fonctionnement génère ce que l'on appelle 
une « carte des régimes d'écoulement ».  
Les schémas présentés sur la Figure I.1 regroupent de façon exhaustive les différents 
régimes d’écoulement diphasiques identifiés. De façon très générale, ils peuvent être classés en 3 
catégories distinctes :  
 -les écoulements à « phases séparées » : les fluides s’écoulent de façon stratifiée en deux 
couches continues disposées selon leur densité et séparées par une interface plus ou moins 
perturbée (schémas a et b). Un cas particulier est l’écoulement annulaire, composé de deux 
couches continues s’écoulant concentriquement (schémas k et l). En écoulement liquide-liquide, 
l’existence de ce régime annulaire est importante lorsque l’on envisage de transporter une huile 
très visqueuse. L’addition d’une phase moins visqueuse, lubrifiante, dans les conditions 
d’existence de ce régime, permet de réduire largement la perte de charge. 
 -lorsque un ou les deux fluides sont présents sous forme de gouttes, dans toute ou partie 
de la section de la conduite, on parle de régime à phase « dispersée ». On distingue alors deux 
 sous catégories: le régime « pleinement dispersé  », où les gouttes sont présentes dans toute la 
section de la conduite de façon plus ou moins homogène (schémas i et j) et le régime 
« dispersé-stratifié », comprenant une zone dispersée plus ou moins dense et une ou deux 
couches continues (schémas c, d, et h). Dans certains cas, ces régimes dispersés peuvent aussi 
s’écouler de façon annulaire (m, n et o).  
 -enfin, les phases peuvent aussi s’écouler sous la forme de grandes « poches », ou de 
« bouchons » (schémas p, q et r). Ces régimes intermittents apparaissent en général lorsque les 
différences de masses volumiques des fluides sont faibles (Charles et al. (1961), Arirachakaran et 






Figure I.1 : les différents régimes d’écoulement (Brauner (٭)) 
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I.2 Carte des régimes d’écoulement 
 Les propriétés physiques d’un système diphasique (masses volumiques, viscosités 
dynamiques et tension interfaciale), l’inclinaison de la conduite, son diamètre ainsi que les 
propriétés de mouillabilité des parois sont autant de paramètres pouvant modifier la carte des 
régimes d'écoulement, aussi bien dans la position des frontières que dans l’existence même de 
certains régimes.  
 En configuration horizontale, la gravité joue un rôle important sur la répartition des 
phases. Les expériences menées par Russel et al. (1959), Angeli (1996, 2000) Trallero (1995), 
Nalder et Mewes (1997) ou encore Elseth (2001) et réalisées avec des systèmes liquide-liquide 
présentant des différences de densité de l’ordre de 250 à 300 kg/m3 , dans des tubes dont les 
diamètres varient de 2.4 à 6 cm et pour des vitesses de phases toujours inférieures à 2 m/s, 
montrent que les régimes observés dans ces conditions sont le régime stratifié à phases séparées, 
le régime dispersé-stratifié et le régime pleinement dispersé (inhomogène et homogène). A titre 
d’exemple la carte des régimes d’écoulement d’Elseth (2001) est présentée sur la Figure I.2.   
 Par ailleurs, les expériences réalisées en conduite verticale ou fortement inclinée (Oddie et 
al. (2003)), ou encore les expériences en conduite horizontale à faible différence de densité 
(Charles et al. (1961), Arirachakaran et al. (1989)), montrent la disparition du régime stratifié et 
l’apparition de régimes ayant de plus fortes propriétés d’axisymétrie. Par exemple, la carte des 
régimes réalisée par Charles et al. (1961) (conduite horizontale et Δρ=0) présentée Figure I.3, 
montre l’existence d’un régime annulaire avec une dispersion eau dans huile dans le cœur de 
l’écoulement. Les auteurs observent aussi des régimes intermittents, certainement issus de la 
déstabilisation de l’écoulement annulaire, et un régime pleinement dispersé homogène. A partir 
de l’analyse d’un ensemble de résultats expérimentaux, Banwart  (2001) propose un critère basé 
sur un nombre d’Eötvös pour déterminer une condition d’existence des régimes annulaires en 
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avec ε  la fraction volumique de la phase formant le cœur de l'écoulement. Ce critère peut être 
interprété comme le rapport entre les forces de gravité qui tendent à faire perdre la symétrie de 
 l’écoulement et une force due à la tension interfaciale, s’opposant à la déstabilisation de 
l’interface entre la phase composant le cœur de l’écoulement et la phase composant l’anneau 
lubrifiant. Cette condition d’existence du régime annulaire n’est évidemment pas suffisante car 
elle ne prend pas en compte les effets d’inertie des phases qui peuvent déstabiliser l’interface. 
Joseph et al. (1996) proposent un critère pour déterminer la configuration annulaire stable. Selon 
eux, le cœur doit être composé d’une phase ayant une viscosité effective (viscosité moléculaire + 
viscosité turbulente) plus élevée que l’anneau qui l’entoure. Ainsi, on comprend que l’existence 
de ce régime est favorisée lorsque les fluides ont des viscosités très différentes (Arirachakaran et 
al. (1989)).  
Nous nous intéresserons dans cette étude à des systèmes de fluides de densités 
différentes (de l’ordre de quelques centaines de kg/m3). Le diamètre réel des puits de forage (au 
minimum 10-12 cm) nous engage donc à nous focaliser sur la compréhension des écoulements 
apparaissant pour des nombres d’Eötvös élevés. Par conséquent, nous limiterons notre analyse 
aux 3 régimes d’écoulement suivants: 
- les régimes stratifiés à phases séparées (lisses et perturbés) 
- les régimes pleinement dispersés 
- et les régimes dispersés-stratifiés 




Figure I.2 : carte des régimes d’écoulement selon Elseth (2001) 
● SS : stratifié « lisse » ;  
■ SW : stratifié à vague ; 
▲ SM : dispersé-stratifié (mixte), couche dispersée au milieu de deux couches continues;  
○ Do-DP : dispersé-stratifié avec une couche dispersée eau dans huile et une couche d’huile continue ;  
□ Dw-DP : dispersé-stratifié avec une couche dispersée huile dans eau et une couche d’eau continue ;  
△ Do-I : pleinement dispersé, huile dans eau inhomogène ;  
◇ Dw-I : pleinement dispersé, eau dans huile inhomogène ;  





Figure I.3 : carte des régimes d’écoulement pour un système eau/huile 
de rapport de densité 1 et des rapports de viscosité de 6 et 16. Charles 
et al. (1961) (Δρ=0)  
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I.2.a Ecoulements stratifiés 
 La configuration stratifiée à phases séparées est la configuration stable des écoulements 
diphasiques en conduite horizontale lorsque les vitesses sont nulles. Les travaux sur la stabilité de 
ces écoulements montrent que les domaines d’existence des régimes stratifiés « lisses » et « à 
vagues » sont définis par une courbe nommée ZNS (zero neutral stability) (Brauner et Moalem 
Maron (1992a)) ou encore VKH (viscous Kelvin-Helmholtz) (Trallero (1995)). Cette courbe est 
issue de l’étude des instabilités de type Kelvin-Helmholtz, réalisée à partir de la formulation 
temporelle des équations du modèle à deux fluides. Les effets visqueux sont pris en compte par 
modélisation des contraintes de frottement pariétale et interfaciale. Ce modèle est présenté dans 
le paragraphe I.4.a dans le cas « permanent établi ». La courbe ZNS correspond aux conditions 
pour lesquelles une perturbation de l’écoulement de base n’est ni amplifiée, ni atténuée. Au-delà 
de la zone définie par cette courbe, les perturbations de l’interface sont amplifiées de façon 
exponentielle et l’approximation linéaire n’est plus valable. L’écoulement reste stratifié mais 
l’interface se présente sous forme de vagues avec une couche de gouttes, dont la taille augmente 
lorsque la différence de vitesses entre les phases s’accroit (régime dispersé-stratifié à 3 couches, 
couramment nommé régime stratifié mixte (SM) dans la littérature). Les résultats expérimentaux 
de Trallero (1995) sont confrontés aux modèles théoriques de transitions entre différents régimes 
proposées par Brauner (Brauner (1992) par exemple). La prédiction du domaine d’existence du 
régime stratifié lisse est en très bon accord avec les données expérimentales (courbe 1, Figure 
I.4). 
 Une seconde frontière, correspondant aux conditions pour lesquelles la formulation « à 
deux fluides » devient mal posée, est proposée par Brauner et Moalem Maron (1992a,b). Cette 
frontière, caractérisée par une courbe nommée ZRC (zero real characteristic), correspond aussi 
aux résultats du problème de stabilité non visqueux (IKH) (inviscid Kelvin-Helmholtz) proposé 
par Barnea (1987). La justification physique des domaines ainsi définis est cependant assez 
hasardeuse. Selon Brauner, au-delà de cette courbe il ne peut plus y avoir coexistence de deux 
couches continues. Aucun écoulement stratifié, qu’il soit à vague ou avec une zone dispersée à 
l’interface ne peut se produire. Ces courbes correspondent donc théoriquement à la transition 
entre le régime stratifié mixte, c’est-à dire avec une couche dispersée entre les deux couches 
continues, et les régimes dispersés-stratifiés à 2 couches (notés Do-DP et Dw-DP sur la carte 
d’Elseth (Figure I.2) et Do/w&w et Do/w&w/o sur la carte de Trallero (1995) (Figure I.4)). Les 
 résultats obtenus lors de la confrontation de ce modèle avec les résultats expérimentaux de 
Trallero sont acceptables (courbes 2w et 2o de la Figure I.4).  
Ces travaux théoriques permettent aussi de généraliser les tendances observées 
expérimentalement (Russel et al. (1959), Arirachakaran et al. (1989), Angeli (1996), Trallero 
(1995), Nälder et Mewes (1997), Elseth (2001)) concernant l’influence de certains paramètres sur 
le domaine d’existence des régimes stratifiés. On notera que la taille de ce domaine décroit 
lorsque le rapport des densités tend vers 1, lorsque les viscosités sont très différentes (Figure I.5) 





Figure I.4 : Confrontations des mesures de Trallero (1995) et des études de stabilités menées par Brauner 
(1992). 1 : courbe ZNS ; 3w et 3o : courbe ZRC ; 4 et 5: frontière entre les régimes dispersés-stratifiés et 











Figure I.5 : influence du rapport des densités et des viscosités sur les domaines des régimes stratifiés (Brauner et 
Moalem Maron (1992b). La zone grisée correspond au régime stratifié lisse délimité par la courbe ZNS. Les 
deux autres courbes sont les ZRC définissant la frontière entre régimes à deux couches continues et les régimes 
à une ou sans couche continue 
 
 
Figure I.6 : effet du diamètre sur la position de la frontière ZRC selon Brauner et Moalem Maron (1992b) 
 
 I.2.b Ecoulements dispersés-stratifiés  
 Ces régimes d’écoulement apparaissent fréquemment en conditions réelles car les puits de 
forage possèdent de nombreux éléments susceptibles de former une dispersion (coudes, 
restrictions, vannes…). Lorsque l’écoulement n’est pas suffisamment turbulent, cette dispersion 
se stratifie et forme une zone dense en gouttes.  
 La modélisation précédente décrit le passage d’un écoulement stratifié à un écoulement 
dispersé-stratifié. La transition inverse, c'est-à-dire le passage d’un régime dispersé à un régime 
stratifié, doit être modélisée en rendant compte du mécanisme de coalescence. En toute rigueur, 
ce modèle doit donc faire intervenir la description du drainage dans la zone dispersée. 
Cependant, en supposant que ce mécanisme de drainage aboutit au bout d’un temps 
suffisamment long à la coalescence des gouttes, Brauner et Moalem Maron (1992c)  proposent 






Δ=          (I-6) 
Ce nombre quantifie la déformation des gouttes soumises uniquement à la force de gravité en 
fonction de leur diamètre. On suppose ici que les forces visqueuses et inertielles n’ont pas 
d’influence sur la coalescence. 
 Ainsi, les gouttes dont le diamètre est supérieur à un diamètre critique dcr sont soumises à 
une déformation importante, ce qui engendre un processus de drainage puis la formation d’une 
couche continue. En comparant la surface utile maximale d’une goutte à la section de la couche 
dispersée, Brauner et Moalem Maron (1992c) proposent alors un critère permettant de tracer la 
frontière entre le régime dispersé-stratifié à deux couches et le régime dispersé-stratifié à trois 
couches (ou stratifié-mixte, SM). Selon ce critère, si la section de la couche dispersée est 
inférieure au diamètre critique précédemment décrit, alors il ne peut pas y avoir coalescence et 
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La relation entre la surface mouillée par la couche dispersée Ad et les conditions de débits de 
l’écoulement, est déterminée grâce aux équations gouvernant l’écoulement stratifié à phases 
séparées (ces équations seront  présentées dans la partie I.4.a de ce chapitre). Ce critère est 
représenté par  les courbes 2o et 2w sur la Figure I.4. 
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I.2.c Ecoulements pleinement dispersés 
Lorsque les forces inertielles deviennent prépondérantes sur la gravité, les gouttes 
présentent une répartition quasi-homogène dans la section de la conduite. Nous mentionnons ici 
deux critères de transition entre ces deux écoulements. 
Selon Brauner et Moalem Maron (1992c), la modélisation de la transition entre le régime 
dispersé-stratifié et le régime pleinement dispersé peut être envisagée en comparant le diamètre 
critique précédemment défini avec le diamètre maximal résultant du processus de rupture. Le 
diamètre maximum dmax des gouttes en écoulement turbulent peut être déterminé par la théorie 
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où μc et ρc sont respectivement la viscosité et la masse volumique de la phase continue. C1 est 
une constante généralement reliée à la fraction volumique locale. Le rapport du diamètre critique 
























ρ=Re       (I-9b) 
Selon les auteurs, si dmax/dcr>1, alors la turbulence ne peut fragmenter les plus  grosses gouttes 
avant qu’elles ne coalescent pour constituer une zone continue. Lorsque dmax/dcr<1, le niveau de 
turbulence est assez élevé pour empêcher la formation d’une couche continue. Ce critère est 
représenté sur la carte de la Figure I.4 par les courbes 4 et 5. 
 On peut utiliser également l’expression du diamètre maximum stable issue des expériences 











μ mdmc UUWe  avec σ
ρ 2max mcUdWe =  ,   (I-10) 
où μd est la viscosité de la phase dispersée. Cette relation conduit à une valeur du dmax stable plus 
grand que celui déduite de la théorie de Hinze, tendant à déplacer vers le haut la frontière 4 de la 
Figure I.4. 
 Un second critère proposé par Trallero (1995), repose sur la comparaison des  forces de 
flottation et des forces d’agitation des gouttes engendrées par la turbulence de la phase continue. 
Trallero définit la transition entre l’écoulement dispersé-stratifié et l’écoulement pleinement 








ρΔ> ,         (I-11) 
où It est l’intensité turbulente de l’écoulement et d le diamètre des gouttes, pris égal au diamètre 
maximum stable défini précédemment.  
On notera que la relation (I-11) est équivalente à une relation du type : 
tUu >' ,           (I-12) 
où Ut est la vitesse limite de chute d’une goutte et u’ la moyenne quadratique des fluctuations de 
vitesse turbulentes (le coefficient de traînée est de l’ordre de l’unité).  
 Ce critère donne des résultats proches de celui proposé par Brauner et Moalem Maron. 
Dans les deux cas, on compare l’effet de la turbulence à celui de la gravité sur le mouvement des 
gouttes. Brauner et Moalem Maron (1992c) traduisent ces effets en termes de diamètre de goutte 
et Trallero (1995) en termes de forces.  
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Bilan 
Les différents régimes d’écoulements présentés dans cette partie ont une hydrodynamique 
qui leur est propre et sont notamment associés à des comportements de la perte de charge, des 
coefficients de transfert thermique et de répartition de phases très différents. Par une méthode 
inverse, la perte de charge peut être un outil de diagnostic pour déterminer la nature du régime 
d’écoulement (Rodriguez et al. (2004)). Cependant, les modèles généralisés couvrant l’intégralité 
des régimes d’écoulement (Charles et Lillelcht (1966), Theissing (1980) pour la perte de charge 
par exemple) ne peuvent fournir que des estimations relativement grossières. Nous proposons 
dans la suite de ce chapitre une description des modèles utilisés pour décrire les différents 
régimes et nous discuterons de leur efficacité vis-à-vis de la prédiction de la perte de charge et/ 
ou de la distribution des phases.   
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I.3 Description et modélisation de l’hydrodynamique des 
écoulements dispersés  
 Suivant les rapports entre les échelles caractéristiques (de temps et de longueur) de la phase 
dispersée et de la phase continue, les interactions hydrodynamiques entre phases dans un 
écoulement dispersé turbulent peuvent être décrites soit à l’aide de propriétés de mélange (ex: 
viscosité effective), soit par la modélisation du transfert interfacial entre les mouvements propres 
de chaque phase (moyen et fluctuant).  
 Lorsqu’il n’y a pas de mouvement relatif entre les phases, le mélange dispersé peut être 
considéré comme une phase homogène, dont le comportement rhéologique dépend de la 
concentration, de la taille et de la déformation des inclusions. Par exemple, la perte de charge 
d’un écoulement dispersé peut être s’exprimer en fonction des variables de mélange de 





2ρ=          (I-13) 
où fm est le facteur de friction de l’écoulement dispersé. Si le mélange se comporte comme un 
fluide newtonien, fm  pourra être modélisé par la loi de Hagen-Poiseuille en régime laminaire, ou 
par la loi de Blasius en écoulement turbulent.  
 Nous verrons que ce modèle ne mène pas toujours à une description satisfaisante de la 
perte de charge. Les écarts observés résultent d’une description inadéquate de la rhéologie de la 
dispersion ou d’interactions fortes entre la phase dispersée et les échelles turbulentes de la phase 
continue. Lorsque les gouttes ont une inertie importante (diamètre et/ou différence de masse 
volumique importants), les mouvements de la phase continue et celui de la phase dispersée ne 
sont plus totalement corrélés (même en l’absence d’un mouvement relatif moyen entre les 
phases). Dans ce cas, l’écriture d’un modèle diphasique traduisant le transfert interfacial de 
quantité de mouvement et d’énergie cinétique fluctuante est nécessaire. 
 I.3.a Viscosité d’une suspension en écoulement 
Suspension diluée de gouttes sphériques  
 Nous considérons ici un écoulement sans glissement entre phases et à faible nombre de 






St = ). Si l’on peut définir un volume V contenant un nombre suffisant de 
particules, mais de faible dimension devant l’échelle de longueur caractéristique de l’écoulement, 
la dispersion peut être alors assimilée à un fluide homogène, possédant des propriétés de 







Figure I.7 : assimilation de l'écoulement diphasique en écoulement 
monophasique « moyen » 
 
 La masse volumique de ce pseudo-fluide est la moyenne des masses volumiques des deux 
phases pondérée par la fraction volumique : 
cdddm ραραρ )1( −+=  ,         (I-14) 
où αd est la fraction volumique de la phase dispersée, ρd et ρc les masses volumiques respectives 
des phases dispersée et continue. 
 La viscosité de mélange résulte de la perturbation par les inclusions, de la contrainte 
exercée dans un écoulement monophasique. En écoulement de Stokes, la contrainte effective du 
milieu dispersé dans le volume V s’écrit alors: 









τμτττ 1211      
   ∫++−=
dV
c dVV
eIp τμ 12        (I-15) 
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où e  est le tenseur de déformation. Dans cette équation, on décompose l’intégrale des 
contraintes sur le volume V du mélange en somme de l’intégrale des contraintes dans le volume 
de phase continue Vc  et de l’intégrale des contraintes dans le volume occupé par la dispersion Vd. 













11 τ          (I-16) 
où S est la partie symétrique du dipôle de force issu du développement de la solution de 
l’équation de Stokes (Batchelor et Green (1972)). Ce terme (ou « stresslet ») est proportionnel 
au couple exercé par une inclusion sur le fluide environnant : 
dAvnnvnxInxS
iA
c∫ +−−= )]..(...[ 31 rrrrrrrr μττ        (I-17) 
avec Ai la surface de l’inclusion i, x
r  est un vecteur dont la norme correspond à la distance entre 
la surface et le centre de l’inclusion dirigé vers l’intérieur de l’inclusion. nr  est le vecteur unitaire 
normal à l’interface et dirigé vers l’extérieur de la goutte. I  est le tenseur unité et vr  la vitesse de 
l’écoulement.  







=∫τ1  ,         (I-18) 
où S  est le stresslet d’une goutte isolée dans un fluide infini, dans lequel la contrainte de 
déformation loin de la goutte est e . Batchelor et Green (1972) ont montré que dans le cas de 












20 3        (I-19) 
où cd μμκ /= .  
En reportant (I-19) dans (I-15), on obtient l’expression de la viscosité de mélange dans la limite 









251         (I-20) 
Pour un mélange dilué de sphères dures ( ∞→κ ), on retrouve la relation d’Einstein (1906) : 
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ += dcm αμμ 2
51          (I-21) 
Lorsque 0→κ , (dispersion de bulles dans un liquide, par exemple), on obtient : 
( )dcm αμμ += 1          (I-22) 
Effet de la concentration dα  sur la viscosité apparente du mélange 
 Lorsque la concentration en phase dispersée devient supérieure à quelques pourcents, 
l’équation (I-18) ne s’applique plus. Dans le cas d’une suspension de sphères dures soumise à une 
déformation pure, la prise en compte des interactions dipôle-dipôle conduit à l’expression 





51 ddcm ααμμ          (I-23)  
De nombreuses relations empiriques ou semi-empiriques ont également été proposées pour 
décrire la viscosité de cisaillement d’une dispersion concentrée. Dans le cas de sphères dures 
dans un écoulement quelconque, Roscoe (1952) a montré que la relation d’Einstein pouvait être 
étendue à des suspensions plus concentrées (jusqu’à 50% environ) à l’aide d’une relation semi-
empirique: 
5.2)1( −−= dcm αμμ  .         (I-24) 
Pham-Thien et Pham (1997) ont proposé une extension de la relation de Taylor (équation (I-20)) 

















,              (I-25) 
où αdmax est la concentration de compacité maximale. Lorsque ∞→κ , la relation (I-25) devient 
l’équation de Krieger et Dougherty (1959) déterminée pour les suspensions solides concentrées. 
L’évaluation de la viscosité relative cmr μμμ /=  donnée par la relation (I-25), est représentée 
sur la Figure I.8 en fonction de κ, à différentes valeurs de la concentration en phase dispersée. 
Chapitre I  État de l’art 
 29
On remarque que µr augmente de façon quasi-linéaire lorsque κ varie entre 0.1 et 10. En dehors 









Figure I.8 : évaluation de la loi de viscosité relative de Pham-Thien and Pham (1997), issue de Pal (2003) 
 
Effet du nombre capillaire sur la viscosité apparente d’une dispersion 
 Les relations proposées ci-dessus ont été établies pour des inclusions sphériques. 
Mikulencak et Morris (2004) montrent que le stresslet d’une particule rigide de forme ellipsoïdale 
est inférieur à celui d’une particule sphérique. Le nombre capillaire Ca exprime le rapport entre 
la force hydrodynamique tendant à déformer la goutte et la force de rappel qui tend à la 
maintenir la goutte sphérique. Dans le cas d’une goutte de diamètre d soumise à un 





&= ,          (I-26) 
où σ est la tension interfaciale entre la goutte et le fluide porteur.  
 Pal (2003) propose un modèle qui décrit l’effet de la déformation des inclusions sur la 
viscosité relative d’une dispersion. L’approche est fondée sur une analogie avec le module 
d’Young d’un matériau composite. Ce modèle montre en particulier, que quelque soit la 
concentration en phase dispersée, il existe une plage du nombre capillaire pour laquelle la 
viscosité décroit lorsque le nombre capillaire augmente: l’émulsion présente donc un 
comportement rhéofluidifiant qui résulte de la déformation et de l’orientation des gouttes. A 
 concentration en phase dispersée αd constante, et pour les faibles valeurs du rapport des 
viscosités κ, la viscosité du mélange peut devenir inférieure à la viscosité de la phase continue 
pour des valeurs élevées du nombre capillaire (Figure I.9). Les résultats de ce modèle sont en 
bon accord avec les résultats expérimentaux (courbe 3 sur la Figure I.10). Les courbes de droite 
de la Figure I.10 indiquent également  que lorsque la viscosité relative est inférieure à 1, elle est 
une fonction décroissante de αd. Notons toutefois, que dans les cas expérimentaux présentés, Pal 
ne précise pas la valeur critique du nombre capillaire vis-à-vis de la rupture des gouttes. Dans le 
cas des écoulements pétroliers, une valeur typique du nombre capillaire critique est de l’ordre de 
0.1.  
 
Figure I.9 : effet du nombre capillaire sur la viscosité relative pour κ=0.1 et κ=5  et αd=0.5 (Pal, 2003) 
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Figure I.10 : confrontation entre modèles et expériences: κ->0 (Pal, 2003)  
Cas des émulsions très concentrées (0.64<αd<1) 
 Les résultats précédents montrent qu’une émulsion peut avoir un comportement dont le 
caractère non-newtonien dépend de la concentration en phase dispersée αd et du nombre 
capillaire. Cependant, ces résultats ne s’appliquent qu’à des dispersions dont la concentration 
n’excède pas une valeur maximale estimée à 0.64, correspondant à un empilement aléatoire de 
sphères dures monodisperses. C’est également la concentration en dessous de laquelle le nombre 
de contacts moyen entre les gouttes est insuffisant pour conférer à l’émulsion une élasticité 
statique (Tewari et al. 1999). Au-delà de 0.64, les gouttes commencent à se déformer et prennent 
une forme polyédrique de plus en plus prononcée lorsque αd tend vers 1 (Figures I.11 et I.12).  
 Selon la contrainte qui leur est appliquée, de telles émulsions se comportent soit comme 
un solide élastique, soit comme un fluide visqueux non newtonien. La transition entre ces deux 
régimes se traduit par  une valeur seuil de la contrainte, notée 0τ : 
Si 0ττ <  alors 0=γ&            (I-27) 
Si 0ττ > , nKγττ &+= 0  (modèle de Herschel-Bulkley)     (I-28) 
 où K=K(αd, d32, σ,  μc) est la « consistance », τ0= τ0(αd, d32, σ), la contrainte seuil et d32, le 
diamètre de Sauter de la dispersion.  
Les travaux pionniers de Princen (1983) sur les mousses et les émulsions concentrées permettent 
de détailler l’expression de τ0: 
32
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0 /)(2 dY dd ασατ =           (I-29) 
où Y est une fonction déterminée expérimentalement. Dans le cas d’une émulsion eau dans huile, 
Princen and Kiss (1989) proposent : 
)1log(114.0080.0)( ddY αα −−−=          (I-30) 
Dans ces mêmes expériences, Princen et Kiss (1989) ont également développé une expression de 










σμα         (I-31) 
Ces résultats ont été validés pour αd> 0.73 et pour des valeurs du nombre capillaire inférieures à 
10-4.  
 Mason et al. (1996) montrent qu’une émulsion concentrée monodispersée suit une loi 
puissance dont l’exposant varie de 2/3 à 1/2 lorsque la concentration αd varie entre 0.58 et 0.65. 
Au-delà de cette concentration, l’émulsion devient inhomogène (à cause des phénomènes de 
drainage et de coalescence). Selon ces auteurs, la loi puissance reste vérifiée à faible cisaillement 
(exposant inférieur à ½).  
 Ces phénomènes de drainage et de coalescence donnent aux émulsions concentrées un 
caractère thixotrope, c’est-à-dire des propriétés rhéologiques qui varient au cours du temps.  
85.0=dα 9.0=dα 95.0=dα 1=dα  
Figure I.11 : évolution de la structure 2D d’une émulsion concentrée en fonction du taux de présence en phase 
dispersée (simulation numérique de Bolton (1990)) 
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Figure I.12 : représentation 3D d’une structure mono dispersée dense (αd=1) 
Phénomène de lubrification 
 En milieu confiné, l’existence d’un film mince de phase continue lubrifiant entre la paroi et 
la structure rend difficile l’étude de la rhéologie des émulsions et des mousses. En particulier, il 
faut prendre en compte la vitesse de glissement de l’émulsion le long de la paroi UΣ (voir 
Herzhaft (2002), par exemple).  
 Dans ce film mince, il est classique de considérer que la contrainte de cisaillement est 
constante et égale à : 
δ
μτ Σ= Ucp           (I-32) 
où δ  est l'épaisseur du film lubrifiant (voir Figure I.13). Dans le cas d’une conduite de section 







μτ Σ=≈           (I-33) 
Lorsque la contrainte subie par la mousse ou l’émulsion concentrée est inférieure à la contrainte 
seuil 0τ , celle-ci est transportée « en bloc » dans la conduite. Dans ce cas, la vitesse de 
lubrification est égale à la vitesse moyenne de l’émulsion Um=UΣ . L’équation (I-33) donne alors 
une relation directe entre le gradient de pression et Um. 
 En mesurant la perte de charge dans une mousse en écoulement, Briceño et Joseph (2003) 
ont pu estimer l’épaisseur du film de lubrification à quelques microns (5-10μm). Bécu et al. 







Figure I.13 : schéma de l’écoulement d’une émulsion 
concentrée en conduite 
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I.3.b Perte de charge dans les écoulements horizontaux pleinement 
dispersés  
 L’étude de Pal (1993) sur le facteur de friction d’une dispersion liquide-liquide concentrée 
en conduite horizontale illustre la complexité de cet écoulement.   
 La Figure I.14 représente l’évolution du facteur de friction (noté f) issu des mesures de 
perte de charge de Pal, en fonction d’un nombre de Reynolds (noté Rem) basé sur la viscosité de 












ρ=Re          (I-35) 
A faibles nombres de Reynolds, les résultats suivent bien la loi de Hagen-Poiseuille quelque soit 
la concentration en phase dispersée. On peut conclure que le modèle homogène est validé dans 
ces conditions d’écoulement. 
 En revanche, pour des nombres de Reynolds plus élevés (>2000), les données 
expérimentales sont surestimées par la loi de Blasius. Par ailleurs, l’écart observé augmente avec 
la fraction volumique en phase dispersée. On constate également un retard à l’apparition de la 
turbulence puisqu’aux fortes concentrations (αd >0.35), les données sont correctement décrites 
par la loi de Hagen-Poiseuille jusqu’à des de Reynolds proches de 5000. Ce comportement n’est 
pas reproduit lorsque l’émulsion est stabilisée par des surfactants. Dans ce cas, le facteur de 
friction est bien prédit par la loi de Blasius. Pal appelle ce phénomène  « réduction de traînée » 
et l’attribue à des effets de rupture et de coalescence des gouttes.  
 Des résultats similaires ont été obtenus par Angeli (1996) et Elseth (2001) dans le cas de 
mélanges non stabilisés (gouttes millimétriques) en écoulement pleinement dispersé. Les valeurs 





dP , normalisées par celles de l’écoulement monophasique 
(φo=0), s’écartent également des prédictions du modèle homogène basé sur une viscosité de 




Figure I.14: facteur de friction d’une dispersion eau dans huile non stabilisée en fonction du nombre de 






























Figure I.15: confrontation des données Angeli (1996) et Elseth (2001) (points) avec le modèle homogène (trait 
plein). La viscosité de mélange est déterminée par le modèle de Taylor. Les différents symboles correspondent à 
différentes valeurs de la vitesse de mélange. L’inversion de phase correspond la transition d’un écoulement eau 
dans huile à un écoulement huile dans eau 
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 Au vu de ces résultats, on peut s’interroger sur l’origine des écarts observés entre le 
modèle homogène et les données expérimentales du facteur de friction.  
 En premier lieu, on peut envisager que le phénomène de réduction de traînée est dû au 
caractère rhéofluidifiant des dispersions (décrit dans le paragraphe précédent). Les modèles de 
type Einstein ou Taylor surestimeraient dans ce cas la viscosité de mélange. 
 D’autre part, l’inertie des gouttes peut générer une décorrélation entre leur mouvement et 
celui de la phase continue. Cet effet est traduit par le nombre de Stokes, rapport entre le temps 
de relaxation des gouttes td et entre le temps caractéristique de la turbulence tt de l’écoulement 
porteur 
td ttSt =           (I-36) 
Avec: 
ε
ktt ∝            (I-37) 











        (I-38) 
où CD est le coefficient de traînée de la goutte et vr la vitesse relative entre les phases.  
Pour une dispersion millimétrique d’huile (ρd~800kg/m3) dans un écoulement turbulent en 
conduite (Re=20000), le nombre de Stokes est de l’ordre de 1. Dans ces conditions, le transfert 
interfacial d’énergie est susceptible de modifier la turbulence de la phase continue.  
 En écoulement gaz-solide, Balzer et Simonin montrent que lorsque les deux phases ont 
une vitesse relative moyenne nulle (ce qui est le cas en écoulement horizontal), il est possible 
d’assimiler l’effet de la traînée fluctuante à une diminution de la viscosité turbulente effective de 
l’écoulement. L’équation de transport des corrélations moyennes des vitesses fluctuantes jcic vv ,,  








∂     (I-39) 
 où ijcD , , ijcP , , ijc,Φ  et ijc,ε  sont respectivement les termes de diffusion, de production, de 
redistribution et de dissipation. ijc,Π  est le terme de production interfacial prenant en compte 
l’effet de la phase dispersée sur la turbulence de la phase continue. En négligeant les forces 
autres que la force de traînée, et en supposant que l’écoulement présente une répartition 
homogène en phase dispersée, on peut déduire de l’équation (I-39) un modèle algébrique de la 
perte de charge (Conan(2003), rapport IFP). Dans le cas d’un cisaillement simple, ce modèle 
prédit bien une diminution de la perte de charge avec l’augmentation de la concentration en 
phase dispersée, dans la limite du régime dilué.  
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I.4 Modélisation et hydrodynamique des écoulements stratifiés à 
phases séparées 
I.4.a Modèle 1D à deux fluides 
 La modélisation filaire des écoulements stratifiés résulte de l’intégration dans la section de 
la conduite, des équations du mouvement dans chaque phase. Dans le cas d’un écoulement  
permanent, établi et parallèle et lorsque la courbure de l’interface est suffisamment faible pour 
pouvoir négliger la variation de pression entre les deux fluides (loi de Laplace) : 






dPA ττ +=−          (I-40b) 
où Uk est la vitesse moyenne longitudinale, kpτ  et kIτ  sont les contraintes moyennes de 
frottement pariétal et interfacial, Ak la section occupée par la phase k, Pk le périmètre mouillé, PI 
le périmètre interfacial et εk, le taux de présence de la phase k. 




kε           (I-40c) 




I 0τ            (I-40d) 
 L’interface entre les deux fluides possède une courbure d’autant plus prononcée que la 
tension interfaciale est élevée. Le sens de cette courbure (concave ou convexe) dépend des 
propriétés de mouillabilité de la conduite (angle de contact fluides/paroi) et du rapport des 
surfaces occupées (Brauner et al. 1996). Même si la courbure de l’interface peut être introduite 
dans le modèle à deux fluides (Brauner et al. 1998), une première approche est de considérer 
l’interface plane. Dans ce cas, les grandeurs géométriques Ak, Pk et PI s’expriment à l’aide d’un 






DPc Ω=  2sin






DzI  (I-41) 
  Cette approximation est d’autant plus justifiée que le nombre d’Eötvös EöD est élevé. Afin 
de résoudre complètement le système, il est nécessaire de définir des lois de fermetures pour les 





Figure I.16 : Schéma relatif au modèle à deux fluides 
 
   
I.4.b Les contraintes de frottement pariétal 
 Conventionnellement, les frottements pariétaux dans chaque phase s’expriment en 
fonction du facteur de friction kf  : 
2/kkkk
k










⎛= ν      (I-42) 
Les expressions de la constante C et de l’exposant n dépendent du régime hydrodynamique 
(laminaire ou turbulent) de la phase considérée. Les nombres de Reynolds relatifs aux deux 
fluides sont estimés avec des diamètres hydrauliques définis selon la vitesse relative des couches. 









































































   (I-43) 
 Dans le cas d’écoulement de deux fluides Newtoniens, il est courant de prendre C=16 et 
n=1 pour un écoulement laminaire (Hagen-Poiseuille). Cependant, des études ont montré que le 
coefficient C dépendait de la géométrie de l’écoulement (Meknassi 2000). Il peut être déterminé 
analytiquement en fonction de la position de l’interface. En écoulement turbulent lisse, c’est la 
loi de Blasius (C=0.079 et n=1/4) qui est utilisée.  
I.4.c Les contraintes de frottement interfacial 
Interfaces « lisses »  
 Par analogie avec le frottement pariétal, la contrainte interfaciale est modélisée en fonction 




−−==−= ρτττ       (I-44a) 
Le facteur de friction à l’interface se définit de la même façon que le coefficient de frottement 
pariétal de la phase la plus rapide :  
1ρρ =  et 1ff I =  pour 21 UU >         (I-44b) 
2ρρ =  et 2ff I =  pour 21 UU <         (I-44c) 
Autrement dit, on considère ici que la phase la plus rapide « voit » la phase la plus lente comme 
une paroi immobile lisse, tandis que la phase lente voit l’interface comme une surface libre.  
Interfaces « à vagues »  
 L’effet des vagues sur le frottement interfacial est généralement pris en compte de deux 
façons : soit en utilisant un facteur de friction empirique, soit en faisant une analogie avec les 
écoulements sur une paroi rugueuse. Des lois de rugosité équivalente ont alors été proposées 
dans le cas des écoulements gaz-liquide. La littérature concernant les écoulements liquide-liquide 
est beaucoup moins riche car les vagues se produisant à l’interface ont des amplitudes 
 relativement faibles par rapport aux cas gaz-liquide. Dans ce cas, il est probable que les effets 
d’entrainement de gouttes à l’interface contrôlent le transfert interfacial. 
Frottement interfacial dans le cas d’une interface lisse 
 Avant d’examiner des modélisations « fines » du frottement interfacial, il semble pertinent 
de s’interroger sur son poids relatif dans la prédiction des grandeurs recherchées : perte de 
charge (dP/dx) et «coefficient de glissement» (rapport des vitesses, S=U1/U2) ou encore fraction 
volumique locale (ε2=A2/A). On supposera ici que l’interface est lisse. Les Figures I.17, I.18 et 
I.19 représentent les rapports de ces grandeurs évaluées, d’une part, avec une loi de frottement 
interfacial (Hagen-Poiseuille en écoulement laminaire et Blasius en écoulement turbulent) et 
d’autre part, sans frottement interfacial (τI=0), dans les cas d’un système liquide-liquide 
(μ2/μ1=1, ρ2/ρ1=1), gaz-liquide (μ2/μ1=100, ρ2/ρ1=1000) et liquide-liquide avec l’un des liquides 
très visqueux (μ2/μ1=100, ρ2/ρ1=1). Quelque soit le système et le régime d’écoulement, la 
modélisation de la perte de charge n’est que faiblement affectée par le choix du modèle de 
frottement interfacial. Un léger écart entre les résultats obtenus peut toutefois apparaître pour les 
valeurs extrêmes de φ2 (rapport entre le débit de la phase 2 et le débit total). La fraction 
volumique est la variable la plus sensible au frottement interfacial. Elle est d’ailleurs intimement 
liée au coefficient de glissement des phases S. Lorsque les densités et viscosités sont équivalentes 
(cas de la Figure I.17), il existe une plage des valeurs de φ2 centrée autour de 0.5, pour laquelle le 
frottement interfacial a peu d’effet. Cette plage augmente lorsque le régime est turbulent dans 
chaque phase (turbulent-turbulent). Cependant, le rapport entre les taux de présence α2 estimés 
avec et sans frottement n’excède pas 10% lorsque 2φ  est compris entre 0.04 et 0.96, tandis que 
le rapport des vitesses S ne dépasse pas 10%  lorsque 2φ  est compris entre 0.12 et 0.88. En 
écoulement gaz-liquide, les deux phases ont des propriétés (viscosités et masses volumiques) très 
différentes, leurs vitesses sont donc contrastées. Ainsi, le terme de frottement interfacial n’est 
plus négligeable dans le calcul, induisant un écart important sur la prédiction des vitesses 
d’écoulement, et donc du glissement. La fraction volumique locale est en revanche beaucoup 
moins affectée. Enfin, dans le dernier cas de figure, on remarque que si l’écart entre les valeurs 
obtenues pour le glissement augmente fortement avec φ2, l’écart sur la fraction volumique reste 
encore relativement faible (<10%). 
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Figure I.19 : écoulement liquide-liquide (μ2/μ1=10-2, ρ2/ρ1=1). laminaire-turbulent  
 
 I.4.d Confrontation du modèle à deux fluides aux expériences 
 Elseth (2001), a effectué une série de mesures du gradient de pression ainsi que du 
coefficient de glissement entre les deux phases S et a comparé ses résultats avec le modèle à 2 
fluides (Figure I.20). On voit que ce modèle prédit correctement la perte de charge et le 
glissement local (ou fraction volumique) de l’écoulement SPS (stratifié à phases séparées). Nous 
avons représenté la courbe de glissement calculée en prenant τI=0 (trait plein sur le graphe de 
gauche, correspondant à Um=0.4m/s). Le faible écart observé est confirmé par les profils de 
vitesse moyenne mesurée par LDA (Laser Doppler Anemometry), et reportées sur la Figure I.20. 
On constate que le gradient de vitesse à l’interface est faiblement prononcé (cf. Figure I.21). 
 
Figure I.20 : modèle à 2-fluides vs données expérimentales (Elseth (2001)). Les zones blanches sont associées 
aux écoulements SPS et les zones bleues aux écoulements dispersés-stratifiés. Dans le cas Um=0.4m/s, la courbe 
en trait plein représente le modèle à deux fluides exprimé en prenant τI=0  
 
Figure I.21 : profils de vitesse et de taux de présence de la phase eau réalisée par LDA et par rayonnement 
gamma respectivement (Elseth (2001)) dans le cas d’écoulement stratifiés à phases séparées. a) : Um=0.41m/s ; 
b) Um=0.68m/s 
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 L’ensemble de ces résultats nous mène à conclure que la modélisation 1D à deux fluides 
permet de correctement prédire la perte de charge des écoulements liquide-liquide stratifiés à 
phases séparées. Deux arguments permettent de comprendre que le terme de transfert interfacial, 
qui dans le cas gaz-liquide fait l’objet de nombreuses études, est ici de moindre importance. Le 
premier est lié aux vitesses relatives entre les phases misent en jeu qui, dans le cas des 
écoulements liquide-liquide, sont beaucoup plus faibles que dans le cas gaz-liquide. Le second 
tient au fait que l’amplitude des vagues à l’interface est certainement beaucoup moins importante 
en écoulement liquide-liquide qu’en écoulement gaz-liquide.  
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I.5 Quelques résultats concernant les écoulements dispersés-
stratifiés 
 Les régimes dispersés-stratifiés (présentant de fortes variations du taux de présence des 
phases), nommés aussi « dual continuous flow » par Lovick et Angeli (2004), regroupent les 
régimes stratifiés mixtes (SM) et les régimes dispersés à deux couches (Do/w&Dw/o, Do/w&w, 
Dw/o&o…). Les études concernant ces régimes d’écoulements révèlent parfois des résultats 
contradictoires.  
 Les données expérimentales d’Elseth (2001) montrent que la transition entre le régime SPS 
et le régime dispersé-stratifié s’accompagne d’une augmentation de la perte de charge. Cette 
augmentation est d’autant plus importante lorsque la vitesse de mélange est élevée. Pour Um=1 
m/s, la perte de charge atteint un maximum autour de φw~0.9 qui correspond à 1.5 fois la perte 
de charge de l’écoulement monophasique correspondant. Nalder et Mewes (1997) obtiennent 
des résultats similaires dans le cas de dispersion eau dans huile. 
 Angeli et Hewitt (1998) observent des comportements différents suivant le matériau de la 
conduite. La perte de charge mesurée est supérieure à la perte de charge monophasique (huile) 
équivalente dans le cas de la conduite en acier alors qu’elle semble diminuer légèrement dans le 
cas de la conduite en polymère. Ce dernier résultat est contradictoire avec les résultats d’Elseth, 
qui utilise lui aussi une conduite en polymère. Lovick et Angeli (2004) confirment la tendance 
observée par Angeli et Hewitt dans le cas de la conduite en polymère (Figure I.22 (courbes en 
pointillés)).  
 Ces différents résultats, ainsi que l’absence de modèle pour décrire la perte de charge et le 







Figure I.22 : mesures de perte de charge normalisée par la valeur en φo=100% (Lovick et Angeli (2004)). 
(…) : écoulement dispersé-stratifié (« dual continuous »). 
—: écoulement pleinement dispersé 
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Bilan et objectifs de l’étude 
 Dans ce chapitre, nous avons présenté les régimes les plus fréquemment rencontrés en 
écoulement liquide-liquide en conduite horizontale. Les modèles couramment employés pour 
prédire les grandeurs importantes (perte de charge et taux de présence des phases) ont été 
exposés dans le cas d’écoulements pleinement dispersés et stratifiés à phases séparées.  
 Dans le premier cas, nous avons vu que dans certaines conditions, le modèle homogène, 
couramment employé pour prédire la perte de charge d’une dispersion uniforme en conduite, ne 
donne pas de résultats satisfaisants lorsque l’écoulement est turbulent. Certains auteurs montrent 
que le frottement diminue lorsque la concentration en phase dispersée augmente et que la perte 
de charge peut devenir inférieure à la perte de charge monophasique équivalente. Ces 
comportements sont à priori incompatibles avec les modèles de viscosité de mélange 
couramment employés. Deux explications ont alors été avancées : le comportement 
rhéofluidifiant des émulsions à fort taux de cisaillement, et un effet de couplage entre les gouttes 
et la turbulence qui peut atténuer le taux de turbulence de la phase continue.  
 Dans le cas des écoulements stratifiés à phases séparées, le modèle à deux fluides prédit 
correctement la perte de charge, compte tenu du faible poids du frottement interfacial.  
 Enfin, les données concernant les écoulements dispersés stratifiés, ou du moins les 
écoulements présentant une zone dense en gouttes, montrent des résultats difficilement 
interprétables et parfois même contradictoires. Le constat qui s’impose à l’examen des 
différentes études réalisées est que ces régimes peuvent engendrer des variations importantes de 
la perte de charge, et sont par conséquent les plus critiques d’un point de vue industriel.  
 Pour ces raisons, nous proposons dans cette étude de réaliser une banque de donnée 
détaillée concernant les écoulements dispersés-stratifiés. Dans cet objectif, un dispositif 
expérimental permettant de générer une dispersion de gouttes calibrées dans une conduite 
cylindrique horizontale a été mis en place. Ce dispositif, ainsi que les techniques de mesures 
employées (perte de charge, visualisation des écoulements et champs hydrodynamiques de 
l’écoulement) sont détaillés dans le chapitre suivant.  
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II. Dispositif expérimental et techniques de mesures 
 L’objectif de ce travail est d’observer et de caractériser expérimentalement le 
comportement d’une dispersion d’huile transportée par une phase aqueuse dans une conduite 
horizontale. L’installation mise en place à cet effet (Figures II.1) est constituée d’une conduite 
transparente de 8 m de long munie en entrée d’un dispositif de génération de la dispersion et 
d’un décanteur en sortie pour la séparation continue des phases.  
 Il est possible d’observer les régimes d’écoulement le long de la conduite. Plusieurs prises 
de pression permettent de vérifier l’établissement des écoulements formés et de déterminer la 
perte de charge correspondante.  
 
     
Figures II.1 : dispositif expérimental 
 
 Une première qualification des écoulements par une technique d’ombroscopie a révélé que 
le système étudié se stratifie dès l’entrée pour former une zone très dense en gouttes qui rend le 
milieu opaque et difficile à analyser. Des coupes laser horizontales et verticales ont alors été 
réalisées une fois les indices optiques des 2 phases ajustés. Les phases sont discriminées par ajout 
dans la phase aqueuse, de microparticules fluorescentes, traceurs de l’écoulement. La structure de 
la zone dispersée et les profils de taux de présence des phases ont pu être ainsi évalués.  
 Parallèlement, une technique de vélocimétrie par image de particules a été mise en œuvre 
dans ce milieu optiquement homogène. Elle permet une étude locale fine de l’hydrodynamique 
de la phase porteuse (phase aqueuse) de l’écoulement. Les champs de vitesse ont pu être aussi 
déterminés dans la zone dense en gouttes en mesurant le déplacement des particules dans les 
films interstitiels. 
 Dans sa première partie, ce chapitre est consacré à la description précise du dispositif 
expérimental et des systèmes de phases étudiés. Le principe et les éléments relatifs à la mise en 
œuvre de la technique de mesure PIV seront présentés dans la deuxième partie. Enfin, la 
qualification du dispositif expérimental et la validation des mesures PIV seront exposées.  
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II.1 Dispositif expérimental 
II.1.a La boucle liquide-liquide 
Circuit principal 
 Le schéma d’ensemble du dispositif expérimental est présenté sur la Figure II.2. Il permet 
la circulation en boucle d’un écoulement diphasique co-courant horizontal dans une conduite de 
5 cm de diamètre interne et de 8 m de long. Elle comporte 4 tronçons amovibles de 2 mètres de 
long, réalisés en polymère transparent (Altuglass), en vue de l’implantation de métrologies 
optiques.  
 Pour faciliter l’acquisition d’images vidéo de l’écoulement (en ombrosopie ou en PIV), 
chaque tronçon est équipé d’une boîte de visualisation de section rectangulaire, remplie d’eau 
(Figure II.3). Ce procédé permet de diminuer les distorsions optiques dues à la courbure de la 
conduite en limitant les sauts d’indice optique. Chaque boite peut être déplacée le long de son 
tronçon de conduite.  
 La phase dispersée et la phase continue sont mises en circulation grâce à deux pompes 
centrifuges SOMËFLU®. Les vitesses de rotation de ces pompes sont contrôlées par des 
variateurs de puissance LEROY® SOMER.  
 Un débitmètre électromagnétique, pour la phase continue, et un débitmètre à vortex, pour 
la phase dispersée (ROSEMOUNT®), affichent les débits d’alimentation des deux phases. Les 
précisions des mesures sont respectivement de 0.5 % et 0.65% du débit affiché (données 
constructeur).  
 La phase continue est introduite dans la conduite via un convergent conique, dans une 
plage de débit  Qw  comprise entre 0 et 12 m3/h.  
 La phase organique (n-heptane) est injectée sous forme dispersée à co-courant grâce à un 
réseau de tubes capillaires chanfreinés et collés sur une boite de distribution située dans le cône 
d’injection de la phase continue. Les tubes choisis ont un diamètre interne de 1 mm et un 
diamètre externe de 1.5 mm et sont positionnés sur une grille régulière de maille de 2.82 mm 
(voir le schéma de montage, Figure II.5). 
 Un premier injecteur composé de 673 tubes capillaires (Figure II.4) a été utilisé afin de 
pouvoir balayer une plage de débit de phase dispersée Qo allant de 0 à 6 m3/h, tout en gardant 
des vitesses d’heptane à l’intérieur des capillaires inférieures à 4 m/s. Ces conditions opératoires 
permettent de générer une dispersion resserrée en taille. 
 Le nombre important de capillaires utilisés pour réaliser ce premier injecteur lui confère un 
encombrement trop important pour pouvoir être placé en entrée de conduite (Figure II.6-a). Les 
gouttes sont formées à l’intérieur du convergent ce qui favorise, nous le verrons, la formation 
d’un régime à trois couches. 
 Une deuxième série d’expériences a ensuite été réalisée avec un injecteur comportant 
moins de capillaires (221) de façon à produire les gouttes directement dans la conduite (Figure 
II.6-b). Cet injecteur a permis la génération de régimes d’écoulement comportant des couches 
dispersées de plus grande taille. En contrepartie, la plage des débits en phase dispersée étudiée a 
dû être réduite à 2.5 m3/h (de façon à se maintenir en deçà du régime d’atomisation).  
 Ces dispositifs d’alimentation permettent de générer une population de gouttes dont le 
diamètre moyen varie entre 1 et 3.5 mm selon les conditions expérimentales (principalement, la 
vitesse de l’huile dans les capillaires).  
 Les deux phases sont séparées dans un décanteur gravitaire de 400 L avant d’être 
réintroduites dans la conduite.  
Circuit secondaire 
 Afin de conserver l’ajustement des indices optiques optimal, il est nécessaire de disposer 
d’un système de contrôle de la température. Celui-ci est effectué grâce à un circuit d’eau 
indépendant via un échangeur de chaleur avec la phase continue (noté E1 sur le schéma de la 
Figure II.2) et situé juste avant le cône d’injection (et après la pompe). Ce circuit peut être 
chauffé par une résistance thermique et refroidi par le réseau d’eau froide du laboratoire, via un 
second échangeur de chaleur (noté E2). La température de ce circuit est régulée par un « P.I.D » 
(Proportionnel Intégrateur Dérivateur). Ce système automatique adapte la puissance de 
chauffage de la résistance de façon à maintenir la température de la phase continue en entrée de 
conduite proche de la température de consigne (fixée à 29°C). L’utilisation d’un léger débit d’eau 
froide permet d’avoir une plus grande réactivité de ce système de régulation. Enfin, une pompe 
de faible puissance assure la circulation dans le circuit secondaire. 
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Figure II.3 : boite de visualisation 
 
 Figure II.4 : réseau de capillaire utilisé pour l’injection de la phase dispersée (injecteur 1 : 673 capillaires) 
 
 
Figure II.5 : schéma de montage de l’injecteur 2 (221 capillaires) (la répartition spatiale des tubes est identique 
dans les deux injecteurs) 
 
a) b) 
Figure II.6: schéma des deux dispositifs d’injection utilisés 
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II.1.b Le système des phases 
 Deux systèmes liquide-liquide ont été utilisés dans cette étude. Dans les deux cas, la phase 
dispersée est le n-heptane et la phase continue est une phase aqueuse. Pour les expériences 
réalisées en ombroscopie, la phase aqueuse est de l’eau du robinet. Pour les expériences de 
visualisations par laser et PIV, c’est un mélange eau-glycérol de même indice optique que 
l’heptane qui est utilisé. A 29°C, ce mélange diphasique est optiquement ajusté pour une 
composition volumique eau/glycérol de l’ordre de 50%. Les propriétés physico-chimiques des 
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II.1.c Le dispositif de mesure de perte de charge 
 Ce dispositif expérimental permet de mesurer la perte de charge grâce à un capteur de 
pression différentielle ROSEMOUNT® (précision : 0.15% de la mesure). Débits et gradients de 
pression sont enregistrés simultanément sur un ordinateur à raison d’une mesure par seconde, 
puis intégrés sur une durée d’environ 1 minute. Cinq points de mesures de pression sont 
disponibles, distants les uns des autres 2 m. Un jeu de 5 vannes permet de sélectionner les points 
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Figure II.7 : photographie et schéma du dispositif de mesure de perte de charge. Les vannes à 3 voies notée Vi, 
numérotées de 1 à 5, permettent de sélectionner les points de mesure 
 
Les mesures de perte de charge réalisées en écoulement monophasique sont reportées sur la 
Figure II.8-a en fonction du nombre de Reynolds. L’écart relatif à la loi de frottement de Blasius 
est également représenté en fonction du nombre de Reynolds sur la Figure II.8-b. A l’exception 
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Figure II.8: perte de charge de l’écoulement monophasique entre différents points de mesure et comparaison 
avec la loi de Blasius 
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II.2 Techniques de mesures 
 La technique PIV consiste à déterminer le déplacement de µ-particules d’ensemencement, 
dans un plan de l’écoulement illuminé par deux flashs de lumière consécutifs. Une technique 
d’intercorrélation des niveaux de gris des images obtenues permet de déduire le champ de vitesse 
instantanée de l’écoulement. Dans notre étude, la source lumineuse bidimensionnelle est 
produite par un laser pulsé. Les µ-particules utilisées ne diffusant pas dans la phase organique 
(dispersée), il est possible de discriminer les deux phases sur les images. Les images brutes de 
l’écoulement permettent de visualiser des coupes 2D de l’écoulement et de déterminer, par 
traitement d’images, des profils de taux de présence des phases. Dans le paragraphe suivant, 
nous détaillons les caractéristiques techniques de la métrologie employée, puis nous présentons la 
technique de calcul des champs de vitesse, en particulier dans la zone dispersée de l’écoulement. 
II.2.a Choix techniques liés à l’acquisition des images 
Caméra 
 La caméra utilisée pour l’acquisition des images est une caméra rapide Photron APX, 
équipée d’un capteur CMOS offrant une résolution maximale de 1024×1024 px². La fréquence 
d’acquisition maximale est de 2000 images/s. Le temps minimal d’exposition des capteurs est de 
31 μs. Les séquences sont filmées avec un objectif Nikkor Nikon®, de focale 60 mm. Les 
performances hautes fréquences de cette caméra permettent de visualiser l’écoulement avec une 
grande définition spatiale et temporelle. Chaque pixel est codé sur 10 bits (1024 niveaux de gris) 
et enregistré sur 2 octets dans une mémoire vive de 12 Go, ce qui permet d’enregistrer 
l’écoulement pendant une durée de 3 secondes à fréquence d’acquisition et résolution  
maximales. 
 Deux photographies de l’écoulement, réalisées avec le système diphasique eau/heptane par 
rétro éclairage (ombroscopie) sont présentées sur les Figures II.9-[a et b]. Le premier régime 
(Figure II.9-a) apparaît pour des faibles fractions volumiques en huile φo en entrée (rapport du 
débit d’huile sur le débit total). Il comporte deux couches distinctes : une zone dense de gouttes 
d’huile (L2) s’écoulant dans la partie haute de la conduite au-dessus d’une couche d’eau continue 
(L1). Le second régime (Figure II.9-b) apparaît pour des valeurs plus élevées de φo. Il comporte 
une troisième couche d’heptane continue (L3) résultant de la coalescence des gouttes lors de 
l’injection de celles-ci.  
  
Figure II.9 : a) Régime d’écoulement à 2 couches : eau continue dans la partie basse et dispersion d’huile dans 
eau dans la partie haute. b) Régime à 3 couches : la partie haute de l’écoulement comporte une couche 
d’heptane continue provenant de la coalescence des gouttes lors de l’injection 
Source laser 
 La source laser utilisée pour éclairer le champ de mesure est un laser PEGASUS haute 
fréquence (1 kHz). Ce laser pompé par diode de type Nd :YLF, à double cavité (2x10 mJ), a une 
longueur d’onde de 527 nm (vert). Un collimateur, composé d’un jeu de lentilles, permet de 
transformer le faisceau cylindrique du laser en une nappe divergente d’épaisseur inférieure au 
millimètre dans toute la zone d’investigation.  
 Le laser et la caméra sont synchronisés et pilotés en temps réel via le PTU (processor time 
unit) de l’ordinateur de contrôle, comme indiqué sur le schéma de la Figure II.10.  
 Le montage complet de la chaîne d’acquisition PIV, présenté sur la Figure II.11, permet la 
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Figure II.11 : chaîne d’acquisition PIV 
Calibration des mesures 
 Lors des prises de vue de l’écoulement et du traitement des images, les déplacements des 
particules d’ensemencement sont mesurés en pixels. Le facteur de grossissement, induit par les 
réglages optiques et la courbure de la conduite, est déterminé à l’aide d’une mire quadrillée en 
altuglass, positionnée à l’intérieur de la conduite (Figure II.12).  
 
Figure II.12 : mire de calibration 
 Le champ d’investigation correspond approximativement à une fenêtre de 5×5cm2. En 
pleine résolution, le facteur de calibration est compris entre 180 px/cm et 195 px/cm, suivant les 
expériences. Les différences de déformation induite par le dioptre suivant l’axe longitudinal et 
l’axe transversal, génère des pixels légèrement rectangulaires: leur rapport longueur sur largeur, 
déterminé grâce à la mire, est de l’ordre de dx/dz=1.038. Ainsi, si le déplacement mesuré est de 1 
pixel dans les deux directions, il correspond à un déplacement réel de 50 μm suivant l’axe 
transversal et à un déplacement de 52 μm suivant l’axe longitudinal. 
Ensemencement  
 La détermination du champ de vitesse instantanée nécessite un ensemencement de qualité. 
L’aptitude de particules à suivre l’écoulement est quantifiée par le nombre de Stokes, c’est-à-dire 
par le rapport entre le temps de relaxation tp et le temps caractéristique des plus petites échelles 
de l’écoulement tt (=(ν/ε)1/2). Dans cette étude, nous avons utilisé des microbilles de PMMA 
(Poly Métacrylate de Méthyle, ρp=1188 kg/m3), de diamètre compris entre 1 et 20 μm. Le temps 
de relaxation maximal, estimé en supposant que ces particules sont soumises à la traînée de 
Stokes, est de l’ordre de 6 μs. Dans notre étude la vitesse moyenne la plus élevée est inférieure à 
2 m/s, soit une échelle temporelle supérieure à 10-4 s. Les μ-particules utilisées suivent bien les 
plus petites structures de l’écoulement.  
 Cependant, les particules d’ensemencement ne doivent pas être trop petites. Leur tache de 
diffraction (tache d’Airy) doit être au minimum de 3 pixels afin de ne pas favoriser la mesure de 
déplacements d’un nombre entier de pixels (phénomène de « peak-locking »). Le choix des 
particules dépend donc de la taille du champ de mesure défini. Le grossissement numérique 
d’une image de ces particules d’ensemencement est illustré sur la Figure II.13. 
 
Figure II.13 : image des particules d’ensemencement 
 De part leur caractère hydrophile, les μ-particules utilisées ne diffusent pas dans la phase 
huile, limitant les mesures de vitesse à la phase aqueuse. De plus, elles contiennent de la 
rhodamine encapsulée, substance fluorescente réémettant la lumière dans une longueur d’onde  
supérieure (rouge-orangé) à celle du laser (vert). Un filtre bloquant la longueur d’onde du laser 
est placé sur l’objectif de la caméra permet d’éviter les réflexions parasites. Deux exemples 
d’acquisitions réalisées en écoulement monophasique et diphasique, sont présentés sur les 
Figures II.14 et II.15, respectivement. Dans le cas diphasique, on distingue bien une répartition 
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non homogène des particules. Dans la couche continue L1 (aqueuse), on trouve une quantité 
importante de particules, comme dans le cas de l’écoulement monophasique. Dans la zone 
dispersée (L2), la densité en particules diminue en fonction de la concentration en gouttes et les 
particules sont présentes uniquement dans les films interstitiels. Enfin, elles sont totalement 




Figure II.14 : image brute de l’écoulement monophasique illuminé par la nappe laser 
 
 






 La qualité des mesures dépend directement de la qualité de l’éclairage et donc de 
l’ajustement des indices optiques. Sur la Figure II.16, on compare une image réalisée avec un 
mélange ajusté optiquement et une image réalisée avec un mélange faiblement désajusté. Le 
contraste a été fortement augmenté de façon à voir les fluctuations d’intensité lumineuse dues à 
la déviation de la nappe laser. 
  
Figure II.16: a) image brute réalisée avec un système de 2 liquides d’indices optiques légèrement différents 
(nheptane=1.3909 et neau-glycérol=1.3870) b) Image brute réalisée avec un système optiquement homogène 
(nheptane=1.3909 et neau-glycérol=1.3900) 
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II.2.b Profils de concentration 
 En effectuant la moyenne des niveaux de gris sur un grand nombre d’images, puis sur les 
1024 colonnes de l’image résultante, il est possible d’évaluer après seuillage, les profils de taux de 
présence moyen de l’eau, αw. La Figure II.17 montre les résultats obtenus pour les 
configurations à 2 et 3 couches correspondant respectivement aux rapports de débits φo=0.1 et 
φo=0.2. Notons sur ce graphe que l’augmentation importante du taux de présence en eau au 
voisinage des parois est artificielle et résulte de l’accumulation de particules sur les parois. Les 
variations de αw obtenues dans le cas monophasique donnent une estimation de l’incertitude sur 
cette mesure (de l’ordre de ±5%). Notons qu’un bon ajustement des indices optiques permet de 
limiter les variations de luminosité sous la zone dispersée, une source d’erreur supplémentaire sur 




Figure II.17 : profils de taux de présence de la phase aqueuse effectués à partir des images PIV. δ/D représente 
la distance à la paroi inférieure. 
II.2.c Calcul du champ de vitesse instantanée 
 Dans ce paragraphe nous rappelons brièvement les techniques d’estimation des champs de 
vitesse instantanée par technique PIV (Rouland 1994, Raffel et al. 1998). Nous précisons aussi la 
méthode retenue pour estimer la vitesse dans la zone dispersée, pauvrement ensemencée en 
particules. 
 L’acquisition des images et les calculs PIV sont effectués avec le logiciel Davis 7.0 (La 
Vision). 
Principes de base  
 Le principe de base du calcul PIV réside dans la discrétisation des images en fenêtres 
d’interrogation (ou mailles élémentaires) : un vecteur vitesse est estimé dans chacune de ces 
mailles par un calcul statistique. Dans notre cas, le vecteur déplacement le plus probable est 
évalué dans chacune de ces mailles, par un calcul de corrélation croisée 2D des niveaux de gris 















vlukglkfvugf        (II-4) 
où u et v sont les coordonnées du vecteur déplacement et f et g les fonctions codant le niveau de 
gris de chaque pixel d’une fenêtre de taille m×n dans la première et la seconde image, 
respectivement. Le déplacement le plus probable dans la fenêtre d’interrogation considérée est 
alors donné par le couple (u,v) pour lequel la fonction gf ∗  est maximale.  
 
Figure II.18 : principe de calcul PIV par intercorrélation des niveaux de gris de fenêtres d’interrogation de deux 
images successives (manuel d’utilisation Davis 7.0) 
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 Afin d’améliorer la précision du calcul, le maximum de la fonction d’intercorrélation est 
estimé par une interpolation sub-pixels, à l’aide une fonction de Gauss (Rouland (1994)). Le 
déplacement moyen des particules dans la fenêtre d’interrogation peut ainsi être calculé avec une 
précision inférieure à 0.1 pixel. Cette précision dépend cependant de nombreux paramètres, tels 
que la concentration et la taille des particules d’ensemencement (que nous avons évoquées 
précédemment), mais aussi du choix de la taille de la fenêtre d’interrogation, du déplacement des 
particules en fonction de la taille de cette fenêtre, du gradient de vitesse… 
 Le choix de la taille des fenêtres d’interrogation initiales est directement lié à la 
concentration en particules dans l’écoulement : on souhaite généralement un minimum de 4 
particules dans chaque fenêtre d’interrogation, soit une concentration légèrement supérieure à 
109 particules/m3 pour une maille de 32×32 px2 et près de 1010 particules/m3 pour une maille de 
16×16 px2. Des fonctions d’intercorrélation typiques obtenues avec des fenêtres de 32×32 px2 et 
de 16×16 px2 en écoulement monophasique sont illustrées sur la Figure II.19. Dans le premier 
cas, le nombre de particules présentes dans la maille élémentaire est suffisant, et la fonction 
d’intercorrélation des niveaux de gris possède un maximum bien identifié. Dans ce cas, le 
rapport Q, entre l’intensité du maximum de la fonction d’intercorrélation et le deuxième 
maximum local, est important et il n’y a pas d’ambigüité sur le déplacement le plus probable. 
Dans le deuxième cas, la fenêtre étant trop petite, le rapport Q est faible et il est très probable 
que calcul soit erroné.  
 
  
Figure II.19 : pic de corrélation d’une fenêtre 32×32 px2 (a) et d’une fenêtre 16×16 px2 (b) déterminée en un 
même point 
 
 Le choix de l’intervalle de temps entre les deux images est aussi un paramètre important. 
S’il est trop grand, les deux images successives n’auront que très peu de particules en commun, 
ce qui induit un biais statistique important lors du calcul. Pour cela, on choisit généralement des 
intervalles de temps dt séparant deux images successives qui correspondent à un déplacement de 
particule inférieur au quart de la taille de la fenêtre d’interrogation.  
 La précision de la mesure peut être améliorée à l’aide d’une procédure itérative fondée sur 
la translation des fenêtres d’interrogation. La valeur du décalage à appliquer est évaluée par une 
première estimation du déplacement réalisée sur des mailles de taille importante. Le principe 
consiste ensuite à déplacer la fenêtre d’interrogation, dont la taille peut être réduite, de façon à lui 
faire suivre approximativement le déplacement des particules. Cette opération permet de limiter 
l’entrée et la sortie des particules dans la fenêtre et améliore le calcul d’intercorrélation. La 
précision de la mesure est alors de l’ordre de 0.05 pixel pour une fenêtre d’interrogation de 
32×32 px² dans des conditions de mesures optimales.  
 La restriction du déplacement maximal des particules à ¼ de la taille de la fenêtre 
d’interrogation peut être trop restrictive dans le cas des écoulements en conduite. En effet, ces 
écoulements possèdent une composante du vecteur vitesse privilégiée selon la direction de 
l’écoulement. Il est alors difficile d’avoir à la fois une bonne résolution spatiale (maille 
élémentaire de petite taille) et une bonne précision sur les composantes orthogonales à l’axe de la 
conduite.  
 Dans nos expériences, l’intervalle de temps entre deux impulsions laser est choisi de façon 
à obtenir un déplacement de l’ordre de 12 à 15 pixels (dans la zone la plus rapide de 
l’écoulement). Ce choix nous est apparu comme un bon compromis entre la résolution spatiale 
et la précision des mesures. De plus, un décalage « manuel » des fenêtres d’interrogation de 6-8 
pixels dans la direction l’écoulement est imposé de façon à limiter la perte de particule d’une 
image à l’autre. Cette dernière technique permet d’utiliser des fenêtres d’interrogation initiales de 
32×32 px². 
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Calcul dans la zone dispersée  
 Le calcul PIV dans la zone dispersée est plus délicat du fait de l’absence de µ-particules à 
l’emplacement des gouttes (« trous noirs »). Dans ces zones pauvrement ensemencées, le calcul 
PIV mène souvent à la détermination de vecteurs erronés : la Figure II.20 représente les pics de 
corrélation évalués dans deux fenêtres 32×32 px2 situées dans la zone dispersée de l’écoulement. 
La première se trouve à l’intérieur d’une zone sans particules et l’autre sur une interface. 
 Il est alors nécessaire, lors du post-traitement, de filtrer les vecteurs possédant un faible 
rapport Q. Comme on peut le noter sur les deux exemples de champs instantanés filtrés (Figure 
II.21), la taille des zones qui sont filtrées peut être importante. Il est donc nécessaire d’effectuer 
les moyennes statistiques sur un grand nombre de champs instantanés (environ 1500) pour 
compenser la perte d’information induite par la présence de la phase organique. L’évolution des 
moyennes cumulées des moments d’ordre 1 et 2 calculées dans la zone dispersée (δ/D=0.79) et 
dans la zone continue (δ/D=0.18) (cf. Figure II.17) en fonction du nombre N de vecteurs 
instantanés effectivement pris en compte, est reportée sur la Figure II.22. On note que dans le 
cas δ/D=0.18, seulement une centaine de vecteurs ont été filtrés, alors que dans le cas 
δ/D=0.79, c’est presque 1000 vecteurs qui n’ont pas été pris en compte dans les moyennes. Il 
reste cependant un nombre suffisant de vecteur (200-300) pour atteindre la convergence.  
Figure II.20 : pics de corrélation d’une fenêtre 32×32 px2 déterminés dans la zone dispersée, a) à l’intérieur 
d’une goutte (pas de particule) : mauvais rapport Q, b) sur une interface : bon rapport Q 
 
  
Figure II.21: champs instantanés horizontaux de vitesse de la phase eau en présence de goutte d’huile. a) 2 
couches; b) 3 couches. Ici le filtrage des vitesses permet d’éliminer les vecteurs erronés calculés dans les zones 
pauvres en particules 
 
   
 
Figure II.22: convergence des vitesses axiales moyennes et rms calculées à une distance δ/D=0.18 et δ/D=0.79 
de la paroi inférieure 
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II.3 Qualification du dispositif expérimental et validation des 
mesures PIV 
II.3.a Injection de la phase dispersée dans la conduite 
 La distribution de taille des gouttes formées à l’injection dépend de la vitesse de l’huile 
dans les capillaires, et dans une moindre mesure de la vitesse de la phase continue. Le diamètre 
intérieur DN des tubes capillaires est de 1 mm, de façon à produire des gouttes millimétriques. 
L’évolution du diamètre moyen d des gouttes formées à l’injection en fonction de la vitesse 
superficielle en phase organique Uso est reportée sur la Figure II.23, pour deux vitesses de 
mélange différentes. On observe que le  diamètre varie entre 1.5 et 3.5 mm.  
 Une qualification détaillée d’un injecteur similaire, effectuée par Galinat (2005) dans le cas 
d’un écoulement vertical ascendant, montre que la formation des gouttes se fait suivant 
différents régimes selon la vitesse de la phase huile à l’intérieur des capillaires vcap. Au-delà d’une 
vitesse critique de l’ordre de 0.3 m/s, les gouttes sont formées par rupture d’un jet continu 
d’heptane (régime de « jet »). Le débit d’huile correspondant à cette vitesse est de 0.5 m3/h dans 
le cas du premier injecteur 1 (comportant 673 tubes capillaires) et de 0.16 m3/h dans le cas du 






= ,         (II-5) 
où Qo est le débit de la phase huile et Acap la section d’un capillaire. En deçà de 0.3m/s, il se 
produit un détachement goutte à goutte des capillaires. La croissance des gouttes à l’embout des 
tubes capillaires est lente : elles se détachent lorsque la force de flottabilité dépasse la force de 

















Figure II.23 : diamètre moyen des gouttes d’heptane produites par l’injecteur (de diamètre dinj) en fonction de la 
vitesse débitante en huile pour deux vitesses de mélange 
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II.3.b Validation des mesures PIV en écoulement monophasique 
Vitesses moyennes 
 Dans un premier temps, les mesures des vitesses moyennes longitudinales de l’écoulement, 
déterminées pour Um=0.28 m/s et Um=1.7 m/s, soit Re=3740 et Re=22700, ont permis de 
vérifier la conservation du débit. La Figure II.24 présente le rapport entre le « débit cumulé» Qi, 
calculé à partir des vitesses expérimentales,  et le débit imposé en entrée. 
[ ] )r(rV)r(rVrQQ 1i1ixiixi1-ii +++Δ+= π       (II-6)  
Une très bonne concordance entre la consigne et les mesures est observée. 





=           (II-7) 
On peut alors représenter (Figure II.25) les profils de vitesse moyenne de l’écoulement sous 
forme normalisée : */ vVV x=+  en fonction de νδδ /*v=+ , où δ est la distance à la paroi et ν la 
viscosité cinématique. On retrouve alors les comportements classiques de turbulence en 
conduite : 
 100 << +δ  , sous-couche visqueuse :  
++ = δV  ;          (I-8) 
 3010 << +δ , zone tampon ; 
 ++ << sδδ30 , zone logarithmique :  
5.5/)ln( += ++ κδV ,         (I-9) 
avec κ=0.41. De façon générale, +sδ  diminue quand le nombre de Reynolds diminue. 
  
 
Figure II.24 : validation de la conservation du débit [ ] )r(rV)r(rVrQQ 1i1ixiixi1-ii +++Δ+= π  
 
 
Figure II.25 : profils monophasiques vitesse longitudinale à Um=0.28 m/s et Um=1.7 m/s 
 
Turbulence 
 Les moments d’ordre 2 de l’écoulement ont également été calculés. Les profils radiaux de 
la vitesse rms (« root mean square ») longitudinale et radiale sont reportés sur la Figure II.26 et 
sont très semblables aux données de référence de Laufer (1953). On notera qu’au centre de la 




2 =≈ vvvv rx ,         (II-10) 
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et que l’anisotropie augmente au voisinage de la paroi : *
2 / vvx ~2.6 et *
2 / vvr ~1 pour 
Re=7400 et *
2 / vvr ~1.1 pour Re=22700. 
 Les profils des contraintes de Reynolds normalisées par la vitesse de frottement pariétal 
reproduisent bien le comportement linéaire attendu dans la zone inertielle de l’écoulement 






rxrx vvvvvk +≈++= θ        (II-11) 





k ,         (II-12) 
soit 1.0081.0 −=μC , qui est l’ordre de grandeur de la valeur couramment admise : 09.0=μC . 
 Les profils des contraintes de Reynolds normalisées par la vitesse de frottement pariétal 
montrent bien le comportement linéaire attendu dans la zone inertielle de l’écoulement (Figure 
II.28). 
 Enfin, les profils du terme de production, mesurés dans ces deux cas d’écoulement, sont 
tracés sur la Figure II.29 : 
r
Vvv xrx ∂
∂−=Pr           (II-13) 
 Le comportement classique Pr=ε est bien vérifié dans la zone pleinement turbulente. La 
dissipation est ici estimée par la relation : 
 κδε
3





Figure II.26 : profils des vitesses moyennes quadratiques longitudinales et radiales 
 
Figure II.27 : énergie cinétique turbulente pour ({) Um=0.28 m/s et (x) Um=1.7 m/s  
 
Figure II.28 : profils des corrélations des vitesses fluctuantes pour Um=0.28 m/s et Um=1.7 m/s 
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a) b) 
Figure II.29 : termes de production/dissipation, a)Um=0.28 m/s, b) Um=1.7 m/s 
  
Les fonctions d’autocorrélation spatiales des vitesses fluctuantes longitudinales et radiales ont été 


















=           (II-15b) 




 ont été tracées pour deux points distincts, 
δ/R=0.04 et δ/D=0.1 (Um=0.57m/s, Re=11800). Les échelles intégrales (macro-échelles de 
Taylor), traduisant la longueur caractéristique de décorrélation des fluctuations de vitesse, 
peuvent être déduites de ces fonctions par la relation : 
∫∞=Λ 0 )( dxxR xx vxv            (II-16a) 
∫∞=Λ 0 )( dxxR rr vxv            (II-16b) 
La Figure II.31 montre que l’échelle intégrale mesurée au centre de la conduite est de l’ordre de 6 
mm pour la composante longitudinale et 4 mm pour la composante radiale, soit à peu près 8% et 
12% du diamètre de la conduite, valeurs couramment acceptées.  
D’autre part, on remarque qu’au centre de la conduite, on a la relation : 




Ce rapport est très proche de la relation théorique de la T.H.I. (turbulence homogène isotrope): 
 xvxv rx Λ≈Λ 2          (II-17b) 
 L’expression du taux de dissipation en fonction de l’énergie cinétique turbulente et la 
macro échelle de longueur s’écrit : 
Λ=
2/3
kε            (II-18) 
En combinant avec (II-12) et (II-14), on obtient la relation :  
δδκ
μ
5.24/3 ≈=Λ C            (II-19) 
Cette relation prédit une évolution linéaire de l’échelle intégrale avec la distance à la paroi qui est 
bien vérifiée par nos données (Figure II.31). 
   
a)  b) 
Figure II.30 : fonctions d’autocorrélation selon l’axe longitudinal des fluctuations de vitesse vx et vr en  
a) :δ/D=0.04 et b) : δ/D=0.1 pour Um=0.57 m/s 
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Figure II.31 : macro-échelles de longueur déterminées par intégration des courbes d’autocorrélation Um=0.57 m/s 
 Enfin, l’échelle de longueur des plus petites échelles énergétiques de l’écoulement (micro 
échelle de Taylor), peut être estimée par la relation : 
ρε
μλ kxvr 15=           (II-20) 






μλ μΛ=          (II-21) 
En prenant 2/* fv = , où f est le facteur de friction de Blasius calculé pour Re=11800, et 
mm4=Λ , on obtient mmxvr 8.1≈λ . On remarque ici que l’échelle xvrλ  est très largement 
supérieure à la résolution spatiale des mesures PIV, ce qui permet de vérifier que toutes les 
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Conclusions 
 Le dispositif expérimental, associé aux éléments de métrologie mis en œuvre pour cette 
étude, fournit les conditions nécessaires à une description précise des régimes d’écoulements, 
pour des plages de débits comprises entre 0 et 12 m3/h pour la phase aqueuse et entre 0 et 6 
m3/h pour la phase huile. Les indices optiques des deux phases liquides ont été ajustés, donnant 
ainsi l’accès aux champs hydrodynamiques de l’écoulement par une technique de vélocimétrie 
par images de particules. De plus, les images réalisées avec le plan laser permettent de distinguer 
la structure 2D des écoulements diphasiques et de déterminer les profils de taux de présence des 
phases.  
 Le chapitre suivant est consacré à la description générale des écoulements obtenus dans le 
cas du système 1 (eau/heptane, non ajusté) et dans le cas du système 2 (eau-glycérol\heptane, 
optiquement ajusté) et à la présentation des mesures de perte de charge associées.  
 Le chapitre IV est consacré à la présentation et à l’analyse des mesures locales de vitesse 
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III. Caractérisation des écoulements 
Le dispositif expérimental mis en place permet de générer le transport à co-courant de 
deux liquides non miscibles. Une phase aqueuse, en écoulement dans une conduite cylindrique 
transparente horizontale entraine une phase huile introduite à co-courant sous forme dispersée. 
Ce chapitre présente une description générale des configurations observées, incluant la 
visualisation des coupes de l’écoulement et les mesures des pertes de charges associées. 
 Dans la plage des débits étudiés, l’écoulement se structure dès l’entrée de la conduite pour 
former un écoulement composé d’une couche continue de phase aqueuse (eau ou  mélange eau-
glycérol) dans la partie basse de la conduite, entraînant dans la partie supérieure une zone 
dispersée dense, issue de la décantation des gouttes. Une troisième zone continue, résultant du 
processus de coalescence des gouttes lors de l’injection, apparaît pour les valeurs élevées de la 
concentration en phase dispersée en entrée.  
 L’enregistrement des nappes laser permet de visualiser en détail la structure de la zone 
dense et de déterminer les profils de taux de présence des phases. On observe que dans cette 
zone, la concentration en phase dispersée peut dépasser 0.9. Lorsque la vitesse de mélange est 
assez élevée (>0.1-0.2 m/s), la taille de la zone dispersée évolue peu durant le transport bien 
qu’aucun élément stabilisateur (surfactant) ne soit utilisé. Un phénomène de stabilisation de 
l’émulsion lors de sa mise en écoulement est ainsi mis en évidence.  
 La mesure du gradient de pression montre que la formation de cette zone dense se traduit 
par une augmentation très importante de la perte de charge. Son évolution avec la vitesse de 
mélange est quasi linéaire, bien que l’écoulement de la phase continue soit turbulent. D’autre 
part, la perte de charge semble aussi être corrélée à la géométrie de l’écoulement, et notamment à 
l’épaisseur de la zone dispersée dense.  
 Deux corrélations globales de ces mesures de perte de charge sont proposées. L’une est 
basée sur le modèle homogène pour lequel on détermine la viscosité effective de nos 
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III.1 Description générale des écoulements 
 Les prises de vue des écoulements ont été réalisées à une distance de 3 mètres de l’entrée 
de la conduite, soit l’équivalent d’une soixantaine de diamètres, distance à laquelle le régime 
hydrodynamique de l’écoulement est établi (la longueur d’établissement d’un écoulement 
monophasique turbulent est de l’ordre de 40 diamètres pour un nombre de Reynolds de 90000 
(Hinze 1959)). Les mesures sont réalisées une fois les débits des deux phases stabilisés. 
 Les films correspondant à certains des cas d’écoulement présentés dans cette partie 
peuvent être retrouvés sur le DVD fourni en annexe.  
III.1.a Cartes des régimes d’écoulement 
 Les cartes des régimes d’écoulement relatives aux trois séries d’expériences réalisées lors de 
cette étude sont présentées sur les Figure III.1-[a b et c]. Elles correspondent respectivement à 
l’utilisation de l’injecteur n° 1 (situé à l’intérieur du convergent en retrait par rapport à l’entrée de 
la conduite) pour le système eau/heptane (série A) et le système eau-glycérol/heptane (série B), 
et de l’injecteur n°2 dans le cas du système eau-glycérol/heptane (série C). Une partie des prises 
de vue réalisées lors de ces expériences est regroupée à la fin de ce paragraphe. Comme nous 
l’avons déjà évoqué dans le chapitre précédent, on distingue deux régimes principaux 
d’écoulement : pour des  valeurs faibles à modérées de la concentration en entrée de la phase 
dispersée φo, un régime à 2 couches (2c) s’établit dans la conduite, constitué d’une couche d’eau 
continue s’écoulant dans la partie basse de la conduite (L1), et d’une couche dispersée d’huile 
(L2) dans la partie haute. Pour des valeurs plus élevées de φo, on observe la formation d’une 
troisième zone (L3) composée de phase huile sous forme continue (régime à 3 couches (3c)).  
 Les écoulements correspondant aux plus faibles vitesses de mélange (Um<0.2 m/s) sont 
délimités par les pointillés sur les cartes des régimes d’écoulement. Pour ces vitesses de mélange, 
le temps de transit de la dispersion dans la conduite est trop long pour pouvoir négliger le taux 
de coalescence des gouttes et par conséquent la modification du régime d’écoulement durant le 
transport. En revanche, lorsque Um>0.2 m/s, la configuration de l’écoulement dispersé-
stratifié est stable le long de la conduite et la zone dispersée dense n’évolue pas ou peu. Le 
temps de coalescence au repos d’une couche dispersée dense de 2.5 cm d’épaisseur (soit à peu 
près une dizaine de diamètres de gouttes) a été estimée à 10 secondes (temps de disparition de la 
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III.1.b Structure 3D de l’écoulement 
 Quelques photographies des écoulements réalisées (ombroscopie) correspondant à la carte 
de la Figure III.1-a (série A), sont regroupées sur les Figures III.4, III.5  et III.6. Ces images 
montrent que l’aspect général de la structure des écoulements est peu dépendant de la vitesse de 
mélange. On pourra cependant noter que l’augmentation de la vitesse de mélange ainsi que la 
diminution du diamètre des gouttes formées lors de l’injection qui lui est associée, favorise le 
phénomène de « réentraînement » par la phase aqueuse de gouttes sous la zone dispersée dense. 
Dans la plage de débits étudiés, ce mécanisme n’est cependant pas assez important pour 
conduire à un régime pleinement dispersé : il existe toujours une zone dispersée dense dans la 
partie haute de la conduite et une zone monophasique dépourvue de goutte dans la partie basse. 
 Pour appréhender la structure 3D de ces écoulements, des prises de vue ont été réalisées 
dans un plan horizontal de la conduite (Figure III.7). Ces images montrent qu’au delà de φo=0.1, 
il y a formation de grosses gouttes d’heptane au centre de la conduite, dont la taille et la 
fréquence d’apparition augmentent lorsque φo croit, pour former la couche L3 dès φo=0.15. Ces 
observations nous permettent de déduire que les zones les plus claires dans la partie haute de la 
zone dispersée sont des zones où les gouttes sont réparties majoritairement le long de la paroi 
(voir les cas φo =0.4, 0.5 et 0.9 pour Um=0.28 m/s, et φo=0.4 et 0.5 pour Um=1.04 m/s des 
Figures III.4, III.5).  
 Les coupes verticales PIV, présentées sur la Figure III.2 pour des valeurs de φo comprises 
entre 0.37 et 0.4 à Um≈ 0.5 m/s, permettent de préciser la structure des écoulements dans le plan 
médian vertical pour des concentrations φo  proches de la transition entre les régimes 2c et 3c. A 
partir du régime 2c, lorsque l’on augmente φo, des poches de coalescence (les grosses gouttes 
décrites précédemment) se forment au centre de la zone dispersée (le processus de coalescence 
ne se produit pas contre la paroi supérieure de la conduite mais au milieu de la zone dense) 
(image 2) et grandissent pour former un écoulement similaire aux écoulements annulaires (image 
3) : une couche continue d’huile est en équilibre au milieu de la zone dispersée. Enfin, lorsque la 
fraction volumique en heptane est encore accrue, la taille de la zone continue huile augmente et 
les gouttes disposées contre la paroi supérieure finissent par laisser place à la deuxième couche 
continue composée d’heptane. Les domaines d’existence des régimes intermédiaires 
correspondant aux images 3 et 4 de la Figure III.2 sont notés schématiquement sur les cartes des 
 régimes comme une zone de transition entre le régime 2c et 3c. Leur domaine d’existence est 
relativement restreint.  
 Les schémas qualitatifs de la structure de l’écoulement dans la section transversale de la 
conduite déduits de l’ensemble de ces observations, sont présentés Figure III.3. Ces schémas 
sont en bon accord avec les champs de concentration mesurés par Lovick et Angeli (2004). On 
notera en substance que l’« interface » entre les couches L1 et L2 est plane (la notion de 
« frontière » semble mieux adaptée), ou très légèrement convexe alors que la frontière entre les 
couche L2 et L3 peut présenter, pour certaines valeurs de φo, une courbure relativement 
importante qui est due à une disposition préférentielle des gouttes le long de la paroi dans la 
partie haute de la conduite.  
 
Figure III.2 : transition entre le régime à 2 et 3 couches. Série C (eau-glycérol/heptane, injecteur n°2). De 

























Figure III.3 : évolution de la structure de l’écoulement lorsque φo augmente 
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III.1.c Coupes verticales de l’écoulement : structure 2D et profils de 
concentration 
 Lorsque les indices optiques des phases sont correctement ajustés, le détail de la structure 
2D de la dispersion dans le plan vertical de l’écoulement (selon l’axe longitudinal) peut être 
observé grâce à la nappe laser. Des exemples d’images de l’écoulement sont présentés sur les 
Figures III.8, III.9, III.10 et III.12 pour la série d’expériences B. Elles correspondent 
respectivement aux conditions Um=0.28 m/s, Um=0.57 m/s, Um=0.85 m/s, Um=1.13 m/s et sont 
associées à leur profil moyen de taux de présence en phase aqueuse αw. On rappelle que le profil 
de concentration n’est pas représenté dans la région de proche paroi du fait de l’accumulation de 
µ-particules faussant la mesure. Sur ces profils, le gradient caractérise la zone de transition entre 
les différentes couches de l’écoulement. Dans le cas du régime à deux couches, le gradient de 
concentration est moins prononcé que dans le cas du régime à trois couches. Ceci traduit le fait 
que le réentraînement des gouttes est plus important pour le régime 2c que pour le régime 3c.  
 Par ailleurs, dans le régime à 3 couches, des vagues dont la longueur d’onde est de l’ordre 
du diamètre de la conduite se forment à la frontière entre la couche L2 et L3. Ces vagues ne 
peuvent pas être attribuées à une instabilité de type Kelvin-Helmholtz, car elles se forment dès 
l’entrée de la conduite et ne sont pas amplifiées durant leur transport. D’autre part, leur 
amplitude est d’autant plus importante que la vitesse de mélange est faible. 
 Nous proposons finalement une comparaison entre les régimes d’écoulement obtenus 
avec les séries d’expériences B et C sur la Figure III.11. On observe que le système d’injection 
n°2 conduit au développement d’un régime à deux couches pour une plage de fractions 
volumiques plus importante que dans le cas de l’injecteur 1, et avec une distribution de taille de 
gouttes beaucoup plus uniforme. On peut penser que l’impact des gouttes sur la paroi du 
convergent favorise la coalescence des gouttes avant l’entrée dans la conduite.  
 De façon générale, tous les écoulements étudiés possèdent une zone dense dans laquelle la 
concentration en goutte est supérieure à 0.6, et peut même atteindre des valeurs supérieures à 
0.9. Ces concentrations élevées en gouttes sont associées à une déformation importante des 
gouttes que l’on peut observer sur les images. La rhéologie de cette couche dense en gouttes a un 

















































Figure III.6 : Um=1.7m/s, φo=0.1 










































































Figure III.12 : profil de taux de présence de la phase aqueuse αw superposés aux images brutes PIV. 
Série B Um=1.7 m/s,φo=0.1 
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III.2 Etude de la perte de charge 
Nous analysons dans ce paragraphe l’évolution de la perte de charge en fonction des 
paramètres d’écoulement (Um et φo). On montre notamment que le frottement global de 
l’écoulement est contrôlé par celui de la zone dispersée dense : bien que l’écoulement soit 
turbulent dans la zone continue, la perte de charge évolue de façon linéaire avec la vitesse de 
mélange. De plus, il existe une corrélation entre la perte de charge et la répartition des phases 
que l’on peut caractériser par l’épaisseur de la zone dispersée.  
Ce comportement linéaire de la perte de charge avec la vitesse de mélange nous a conduits 
à identifier une viscosité effective de l’écoulement, calculée en supposant que le coefficient de 
frottement suit la loi de Hagen-Poiseuille. La corrélation obtenue permet de déterminer la perte 
de charge des écoulements avec une précision relative de l’ordre de 20%.  
 Ces données ont également été représentées en fonction des paramètres de Lockhart et 
Martinelli. Nous proposerons alors une correction à la corrélation de Martinelli-Chisholm 
(couramment employée pour les écoulements gaz-liquide stratifiés) avec une précision relative de 
l’ordre de 20%. 
III.2.a Evolution du gradient de pression en fonction de Um et φo 
 La perte de charge des écoulements est assimilée à la différence de pression mesurée entre 
les points P2 et P4 (cf. Figure II.7) espacés d’une longueur 4 m. 
 Les données relatives aux expériences A et B sont reportées sur les Figures III.13-a et 
III.13-b en fonction de la concentration en huile φo à l’entrée et pour différentes vitesses de 
mélange Um.  
 La perte de charge augmente continument avec φο, dès l’introduction d’une faible quantité 
d’huile jusqu’à l’apparition de la couche L3. Une fois le système à trois couches formé, la perte 
de pression se stabilise, ou diminue même dans certains cas, puis augmente de nouveau pour 
atteindre un second maximum vers φo=0.5-0.6. Au delà, la perte de charge diminue avec φo et 
tend vers la valeur asymptotique de la perte de charge en écoulement monophasique d’huile 
(φo=1).  
  A l’exception des expériences réalisées à la vitesse de mélange la plus élevée (Um=1.13m/s) 
et à faible fraction volumique, on retrouve sur la Figure III.13 les tendances déjà observées par 
Elseth (2001), Angeli (1996), dans le cas de la conduite en acier (cf. partie I), ou encore par 
Rodriguez et Oliemans (2006), qui montrent que la perte de charge des d’écoulements dispersés-
stratifiés (« dual continuous ») est sous estimée par le modèle homogène (courbes en pointillés, 
obtenu par la loi de Blasius en introduisant la loi de viscosité de mélange de Roscoe (1952) dans 

































































Figure III.13 : Pertes de charge en fonction de φo. a) Série A ; b) Série B 
 
 Sur la Figure III.14, on a reporté la perte de charge normalisée par sa valeur en φo=0 (i.e. 
par la perte de charge de l’écoulement monophasique en phase aqueuse), en fonction de la 







ρ−=           (III-1) 
avec  
4/1Re079.0 −= cf           (III-2) 






ρ=Re .          (III-3) 
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On observe alors que pour l’ensemble les conditions opératoires, l’évolution de 
*
dx
dP peut être 




dP φβφ −=           (III-4) 
où β est compris entre 0.62 et 0.79 pour la série A (eau/heptane) et entre 0.74 et 0.85 pour la 
série B (eau-glycérol/heptane). A φo constant, l’évolution de la perte de charge en fonction de 


































































Figure III.14: perte de charge normalisée en fonction de la vitesse de mélange à différentes concentrations. 
a) Série A (eau/heptane) ; b) Série B (eau-glycérol/heptane) 
 
 Ces résultats semblent indiquer que la perte de charge est pilotée par le frottement de la 
zone dispersée. Il parait pertinent de représenter les données, non pas en fonction de φo qui ne 
prend pas en compte la formation de couche L3, mais en fonction de l’épaisseur de la couche 
L2.  
 En première approximation, on définit la transition entre les couches L1 et L2 par la 
position de la première goutte (notée ze), c’est à dire la cote verticale pour laquelle le taux de 
présence de la phase aqueuse devient inférieure à 1. L’interface entre les couches L2 et L3 est 
plus perturbée par la présence de « vagues » de grande amplitude mais sa position moyenne, 
notée zo, peut être évaluée. L’épaisseur de la couche dispersée peut être estimée par h= zo-ze. Ces 
données sont regroupées dans les Tableaux III.1 et III.2 pour les séries B et C respectivement.  
  Cette première estimation visuelle des positions des interfaces permet de vérifier 
l’existence d’une corrélation simple entre la perte de charge normalisée, la vitesse de mélange et 
la géométrie de l’écoulement. La Figure III.15 regroupe les résultats des séries d’expériences B et 
C. On constate que la perte de charge normalisée 
*
dx
dP  est inversement proportionnelle au 






















Figure III.15 : perte de charge normalisée en fonction du produit Um(1-h/D). Séries B et C. 
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régime  Qt[m3/h] φo Um[m/s] -dP/dx[Pa/m] ze/D zo/D h/D= (zo-ze)/D 
2c 2 0.06 0.28 132 5.94E-01 1 2.03E-02 
2c 2 0.11 0.28 180 4.86E-01 1 5.14E-01 
2c 3 0.05 0.42 178 6.09E-01 1 1.15E-02 
2c 3 0.15 0.42 163 5.93E-01 1 7.13E-03 
2c 4 0.05 0.57 206 6.32E-01 1 7.13E-03 
2c 4 0.11 0.57 242 5.89E-01 1 8.09E-03 
2c 6 0.05 0.85 308 6.72E-01 1 5.97E-03 
2c 6 0.10 0.85 342 6.23E-01 1 7.53E-03 
2c 6 0.20 0.85 402 4.66E-01 1 1.71E-02 
2c 12 0.11 1.73 512 6.20E-01 1 8.45E-04 
3c 2 0.22 0.28 127 5.16E-01 7.55E-01 1.46E+01 
3c 2 0.40 0.28 157 4.48E-01 7.55E-01 1.47E+01 
3c 2 0.51 0.28 136 1.57E-02 5.94E-01 1.16E+01 
3c 2 0.60 0.28 136 1.37E-02 6.17E-01 1.21E+01 
3c 3 0.20 0.42 144 2.87E-02 8.11E-01 1.56E+01 
3c 3 0.30 0.42 150 4.36E-01 7.82E-01 1.52E+01 
3c 3 0.40 0.42 170 3.84E-01 7.28E-01 1.42E+01 
3c 4 0.20 0.57 216 5.66E-01 8.33E-01 1.61E+01 
3c 4 0.40 0.57 211 4.50E-01 8.09E-01 1.57E+01 
3c 4 0.50 0.57 236 3.79E-01 7.71E-01 1.50E+01 
3c 4 0.70 0.57 179 2.69E-01 6.57E-01 1.29E+01 
  
Tableau III.2 : perte de charge et épaisseur de la couche dispersée. Série C (eau-glycérol/heptane, injecteur n°2) 
 
  
Régime Qt[m3/h] φo Um[m/s] -dP/dx[Pa/m] ze/D zo/D h/D= (zo-ze)/D 
2c 3 0.04 0.43 201 5.56E-01 1 1.94E+01 
2c 5.85 0.21 0.83 413 5.15E-01 1 1.95E+01 
2c 4.6 0.341 0.66 468 3.55E-01 1 1.96E+01 
2c 3.9 0.29 0.56 355 4.05E-01 1 1.96E+01 
2c 4.0 0.35 0.57 412 3.58E-01 1 1.96E+01 
2c 3.4 0.25 0.49 198 4.21E-01 1 1.96E+01 
2c 1.97 0.29 0.28 258 3.29E-01 1 1.97E+01 
2c 2.6 0.41 0.37 284 3.57E-01 1 1.96E+01 
2c 0.66 0.11 0.09 142 3.19E-01 1 1.97E+01 
2c 3.0 0.04 0.43 201 5.56E-01 1 1.94E+01 
2c 1.1 0.30 0.15 121 3.57E-01 1 1.96E+01 
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Dans le cas des régimes à deux couches, il existe une relation entre la hauteur de la zone 
dispersée et la fraction volumique en huile : 
od AA φ−∝− 1/1 ,          (III-6) 
où Ad est la section occupée par la phase dispersée. La perte de charge des écoulements à deux 
couches peut ainsi être représentée en fonction de la vitesse superficielle de la phase aqueuse 
)1( omU φ−  pour les deux systèmes liquide-liquide étudiés  (Figure III.16). On obtient : 






















Figure III.16 : corrélation de la perte de charge dans le cas des écoulements 2c (séries A et B) 
 
 Cette corrélation, bien que difficile à interpréter physiquement, permet de déterminer la 
perte de charge des écoulements à deux couches avec une précision relative de l’ordre de ±15% 















































Figure III.17 : valeurs expérimentales de la perte de charge en fonction des valeurs corrélées (III-7).  
Régime à deux couches. (●) Série A (eau/heptane); (○)  Série B (eau-glycérol/heptane) 
III.2.b Viscosité effective de mélange 
 Dans les écoulements dispersé-stratifié étudiés, la perte de charge est quasiment 
proportionnelle à la vitesse de mélange, suggérant une « laminarisation » globale de l’écoulement 
par la phase dispersée dense. Il semble donc pertinent d’imposer une loi de frottement de type 

























−=μ          (III-11) 
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 Les résultats obtenus dans des séries A et B sont présentés sur la Figure III.18. Notons 
que le nombre de Reynolds basé sur cette viscosité effective reste toujours inférieur à 2000, 
justifiant ainsi l’utilisation de la loi de Hagen-Poiseuille. La viscosité relative ceff μμ  dépend peu 
de φo mais change d’un système de phases à l’autre de façon significative, conduisant à 
l’établissement de deux corrélations distinctes pour chacun des systèmes.  
 18.4+53.3+-60.5 o
2
o φφμμ =ceff   Série A (eau/heptane)    (III-12a) 
6.8+4.8+-5.6 o
2
o φφμμ =ceff   Série B (eau-glycérol/heptane)  (III-12b) 
Cette corrélation permet de prédire la perte de charge mesurée avec un écart relatif de l’ordre de 








Figure III.18 : viscosité effective relative en fonction de φo. 


















































Figure III.19 : valeurs expérimentales de la perte de charge en fonction des valeurs corrélées (III-8) 
(●) série A (eau/hepatne); (○) série B (eau-glycérol/heptane) 
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III.2.c Paramètres de Lockhart et Martinelli 
 Une autre approche, classique en écoulement gaz-liquide, consiste à représenter ces 
données à l’aide des paramètres de Lockhart et Martinelli. 
Rappel du contexte 
 Les paramètres de Lockhart et Martinelli peuvent être introduits à l’aide du modèle à 2 
fluides présenté dans le chapitre I (Taitel et Duckler 1976). En éliminant le gradient de pression 

























P IIpp       (III-13) 
Si l’on suppose que le frottement interfacial est proportionnel au frottement de la phase la plus 









































































































































 Les coefficients C1, C2 et les exposants n et m dépendent des conditions hydrodynamiques 
de l’écoulement. On retrouve alors les facteurs de frottement calculés correspondant à 
l’écoulement monophasique de chaque phase dans la conduite de diamètre D. Le rapport des 
deux relations (III.15-a et 15-b) aboutit alors à la définition du paramètre de Martinelli χ2 : 

























































      (III-16) 













































s       (III-17) 
où ( ) 1/ sdxdp  et ( ) 2/ sdxdp  sont les gradients de pression des écoulements monophasiques des 










12 1 ε−= DD
 
Figure III.20 : Schéma de l’écoulement en conduites séparées 
 On considère maintenant que les phases s’écoulent de façon séparée, et que la perte de 
charge observée est identique à la perte de pression que l’on aurait si les fluides s’écoulaient dans 
deux conduites différentes parallèles (Figure III.20). La section totale d’écoulement devant être 
conservée, on a : 
11 εDD =             (III-18a) 
12 1 ε−= DD           (III-18b) 
Ainsi, si l’on écrit que la perte de charge de la phase 1 dans la conduite de diamètre D1 est égale à 







































ρρ   (III-19) 
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dxdp ε          (III-20a) 
( )
( ) ( ) 2/)5(1222 1/
/ −−==Φ n
sdxdp
dxdp ε         (III-20b) 
















εχ         (III-21) 
Si l’on suppose m=n, on obtient : 
( )[ ] 2/)5()5/(2221 /11 nn −−+=Φ χ           (III-22a) 
et 
( )[ ] 2/)5()5/(2222 1 nn −−+=Φ χ           (III-22b) 
 En pratique, ces relations ne sont pas correctement reproduites par les données 
expérimentales. Dans le cas des écoulements gaz-liquide, Lockhart et Martinelli (1949) proposent 
une corrélation dépendant des régimes hydrodynamiques de chaque phase. Cette corrélation est 





C ,           (III-23) 
et 222 1 χχ ++=Φ C           (III-24) 
Si les deux phases sont turbulentes, C=20; si les deux phases sont laminaires, C=5; si la phase 
gaz (la phase la plus rapide, 1) est turbulente et la phase liquide (2) est laminaire, C=12; si la 
phase gaz (la phase la plus rapide, 1) est laminaire et la phase liquide (2) est turbulente, C=10. 
 
Application aux données de l’étude 
 On  définit dans notre cas : 







/2 =χ ,          (III-25) 














/2 =Φ            (III-27) 
 La représentation de nos données à l’aide de ces paramètres est reportée sur les Figures 
III.21-a et b. On note que les données sont encadrées par les courbes définies en (III-24a et b) et 
correspondant à C=5 et C=20 respectivement (équations (III-24a) et(III-24b). 
 C=12 représente la courbe moyenne de nos données. Ce résultat est cohérent avec la 
valeur préconisée lorsque l’écoulement du fluide le plus léger (le gaz) est turbulent, et celui du 
fluide le plus lourd (le liquide) laminaire. Cela revient à considérer que la phase continue 
turbulente est assimilable au gaz et la zone dispersée dense, à la phase liquide laminaire.  
 On observe cependant une dispersion relativement importante sur ces graphes que l’on 
pourra attribuer au comportement singulier de la zone dispersée. En effet, lorsque les régimes 
hydrodynamiques des deux phases sont contrastés, la relation entre χ2 et Φ2  dépend du rapport 
des sections des phases ε. La dispersion observée sur la Figure III.21 résulte probablement de la 
forte sensibilité du frottement de la couche dispersée L2 à la répartition des phases.  
 
 









































Figure III.21 : représentation des données avec les paramètres de Lockhart et Martinelli 
   
   
 Correction sur la corrélation de Martinelli-Chisholm  
 La Figure III.22 montre que la perte de charge calculée par la corrélation de Martinelli-
Chisholm en prenant C=12, surestime la perte de charge lorsque celle-ci est supérieure à 150 
Pa/m dans le cas du système eau/heptane et lorsqu’elle est supérieure à 200 Pa/m dans le cas du 
système eau-glycérol/heptane.  
 On note cependant que la perte de charge déterminée expérimentalement est la perte de 
charge estimée par cette relation, ce qui permet de proposer une correction simple à la 
corrélation de Martinelli-Chisholm : 
BAo +++=Φ )121( 22 χχ          (III-28) 
avec 47.0≈A et 3.85≈B  pour la série B (eau-glycérol/heptane) et 46.0≈A et 5.53≈B  pour 
les séries A (eau/heptane). 
 Cette corrélation décrit la perte de charge de nos écoulements avec un écart relatif de 
l’ordre de ±20% (Figure III.23). 
 
y = 0.473x + 85.306
R2 = 0.9299
















































Figure III.22: perte de charge mesurée en fonction de la perte de charge déduite de la corrélation de Martinelli-
Chisholm (III-24, C=12). (●) série A (eau/heptane) ; (○ ) série B (eau-glycérol/heptane). 
 


















































Figure III.23: perte de charge mesurée en fonction de la perte de charge déduite de la corrélation de Martinelli-
Chisholm corrigée (III-28) . (●) série A (eau/heptane) ; (○)  série B (eau-glycérol/heptane) 
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Conclusions 
 Dans ce chapitre, nous avons qualifié de façon globale les écoulements obtenus avec le 
dispositif expérimental mis en place. On observe dès la sortie de l’injecteur, que la phase 
dispersée se structure pour former un écoulement à deux ou trois couches. Une zone dispersée 
dense est toujours présente et reste stable lorsque la vitesse de mélange n’est pas trop faible.  
 Les résultats montrent que la perte de charge peut atteindre 4 (série A) à 8 fois (séries B et 
C) la perte de charge de l’écoulement monophasique eau équivalent (i.e. à même vitesse de 
mélange). Ces résultats reproduisent les tendances observées par Elseth (2001), Nalder et Mewes 
(1997) ou encore Angeli (1996) dans le cas de la conduite en acier. 
 Plusieurs corrélations pour décrire l’évolution de la perte de charge en fonctions des 
paramètres de l’écoulement ont été proposées. La plus précise d’entre elle et aussi, la plus 
« physique », relie la perte de charge à l’épaisseur de la phase dispersée et à la vitesse de mélange. 
L’écart relatif avec les mesures est de l’ordre de ±15%.  
 Par analogie avec les modèles homogènes, nous avons également déterminé la viscosité 
effective du mélange en fonction de la concentration en entrée φo. Cette modélisation à 
l’avantage d’être très simple à mettre en œuvre, et ne demande pas de connaissance particulière 
sur la géométrie du régime d’écoulement (épaisseur de la zone dispersée). Mais elle a 
l’inconvénient de faire apparaître la viscosité effective qui dépend fortement du système liquide-
liquide mis en jeu. L’écart relatif de ce modèle avec les mesures est de l’ordre de ±20%.  
 Enfin, la représentation des données en fonction des paramètres de Lockhart et Martinelli 
a permis de déterminer une corrélation qui dépend peu du système étudié. L’écart relatif de cette 
corrélation avec les mesures est aussi de l’ordre de ±20%.  
 Ces corrélations masquent cependant la physique des écoulements. Ainsi, à lumière de ces 
résultats, il semble plus opportun d’envisager une modélisation 1D à plusieurs fluides.  
 Plusieurs questions se posent alors : comment définir le domaine de chaque phase dans un 
cas où il n’existe pas d’interface continue ? Comment modéliser le terme de transfert entre 
phases et le frottement pariétal des zones continue et dispersée ? 
 Afin de tenter de répondre à ces questions, une étude locale des champs hydrodynamiques 
des écoulements a été réalisée. Les résultats de cette étude font l’objet des chapitres suivants. 
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IV. Profils hydrodynamiques des écoulements  
 Ce chapitre regroupe l’ensemble des profils hydrodynamiques mesurés en configuration 
dispersé-stratifié. Ces profils ont été effectués, en majorité, dans le plan médian vertical de la 
conduite. Quelques profils ont également été réalisés dans des plans horizontaux.  
 L’analyse de ces données permet de préciser la structure locale de l’hydrodynamique dans 
la zone continue ainsi que dans la zone dispersée dense. On montre notamment que la formation 
d’écoulements secondaires dans la partie inférieure de l’écoulement est associée à ces 
écoulements, dans toute la plage des conditions de débits étudiée (Um et φo). On distinguera une 
zone de l’écoulement composée uniquement de phase aqueuse (αw=1), précédemment définie 
par la position ze, et dans laquelle l’écoulement est turbulent. Au dessus de ze, la présence des 
gouttes provoque une forte atténuation de la turbulence. Dans cette partie de l’écoulement, les 
mouvements moyens verticaux ainsi qu’un mouvement fluctuant de la phase continue subsistent. 
On définit enfin la position zI, pour laquelle l’écoulement secondaire s’annule, et qui correspond 
aussi à un minimum de l’énergie fluctuante et à l’annulation des corrélations croisées de vitesse 
fluctuante. La zone comprise entre ze et zI est appelée zone de transition entre les couches L1 et 
L2. Dans cette zone, la fraction volumique de l’eau αw tend de façon abrupte vers une valeur 
proche de 0. 
 Pour z>zI, les profils de vitesse semblent indiquer que le mélange diphasique peut se 
comporter comme un fluide s’écoulant de façon laminaire ou comme un solide élastique, avec un 
gradient de vitesse nul. On montre aussi qu’il existe dans cette partie de l’écoulement une énergie 
cinétique fluctuante malgré l’absence probable de turbulence.  
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Le système de coordonnées utilisé est représenté sur la Figure IV.1. 
xy
z z
Sens de l’écoulement  
Figure IV.1 : choix du système de coordonnées 
 On définit la décomposition du champ de vitesse instantané : 
vVV r
r +=' ,          (IV-1) 
où 'V  est la vitesse instantanée de l’écoulement, V
r
 la moyenne statistique et vr  la fluctuation de 
vitesse de moyenne nulle.  
 Rappelons que les profils de vitesse sont mesurés dans la phase aqueuse. Dans les cas des 
régimes à 3 couches, les profils hydrodynamiques sont donc tronqués à la cote verticale pour 
laquelle le taux de présence moyen en phase aqueuse αw devient nul (ou même légèrement avant, 
dans les cas où il n’y a pas convergence du calcul P.I.V.). 
IV.1  Etude du champ moyen 
IV.1.a Profils verticaux de vitesse longitudinale 
 Les profils de vitesse longitudinale Vx sont reportés sur les Figures IV.2 à IV.5 pour la 
série d’expériences B (eau-glycérol/heptane, injecteur n°1) et sur la Figure IV.6  pour la série C 
(eau-glycérol/heptane, injecteur n°2). 
 Ces profils révèlent une dissymétrie marquée de la distribution de vitesse longitudinale de 
l’écoulement.  
 Dans tous les cas, on observe que la position du maximum de la vitesse longitudinale est 
situé entre z=ze/2 et z=ze, c'est-à-dire dans la partie haute de la couche continue. Ce résultat 
traduit l’entraînement de la phase dispersée par la phase aqueuse. Par ailleurs, le rapport entre la 
 vitesse longitudinale maximale et la vitesse de mélange de l’écoulement semble peu dépendre du 
rapport des débits à l’entrée φo (cf. Tableau IV.1). 
 




V max  8.17.1 −  5.13.1 −  3.1≈  3.1≈  
Tableau IV.1 : Rapport entre le maximum de la vitesse longitudinale et la vitesse de mélange 
 Le rapport mx UV max  diminue légèrement lorsque la vitesse de mélange Um augmente. 
Dans un écoulement monophasique turbulent, cette tendance est interprétée par l’accroissement 
du phénomène de diffusion turbulente.  
 Les résultats obtenus mettent en relief le comportement singulier de la zone dispersée 
(αw<1). On observe notamment, dans certains cas, un taux de cisaillement nul ou extrêmement 
faible dans cette zone. Ce comportement peut apparaître dans le cas des régimes à 2 couches 
pour les faibles vitesses de mélange (Um=0.28 m/s, φo=0.05 et Um=0.17 m/s, φo=0.3, pour la 
série C), mais aussi dans les cas des régimes à 3 couches, lorsque la couche L2 est suffisamment 
éloignée de la paroi supérieure (φo>0.2, série B). Dans les autres cas, le profil de vitesse dans la 
zone dispersée est quasiment linéaire. 
 Le comportement de la couche dispersée est similaire à celui d’un fluide à « seuil». Lorsque 
la contrainte de cisaillement est inférieure à la contrainte de dislocation, la structure dense a un 
comportement de type solide élastique et elle est transportée par les phases continues sous forme 
d’un bloc compact. Si la contrainte de cisaillement appliquée à la structure dépasse une certaine 
valeur, la dislocation du réseau de gouttes devient alors inévitable, et l’on observe une 
distribution de vitesse au sein de zone dispersée correspondant à l’écoulement d’un fluide de 
viscosité effective visiblement très importante. Ces profils sont discutés plus en détail dans la 
partie VI de ce document, consacrée à l’analyse de la zone dispersée. 









Figure IV.2 : profils verticaux de la vitesse longitudinale (○) et de αw (−). Um=0.28 m/s. 
  









Figure IV.3 : profils verticaux de la vitesse longitudinale (○) et de αw (−). Um=0.57 m/s 
  












Figure IV.5 : profil vertical de la vitesse longitudinale (○) et de αw (−). Um=1.7 m/s 
 












Figure IV.6 : profils verticaux de la vitesse longitudinale (○) et de αw (−). Série C. 
 
 IV.1.b Profils verticaux de la vitesse verticale 
 Les profils verticaux de la vitesse moyenne verticale sont rassemblés sur les Figures IV.7 à 
11.  
 De manière générale, ces profils montrent l’existence de flux verticaux ascendants dans la 
partie basse de la conduite dont l’intensité maximale varie entre 0.5 et 2.5% de la vitesse 
longitudinale maximale.  
 On peut aussi observer, dans certains cas, un changement de signe de la vitesse verticale à 
proximité de la zone de transition entre la couche dispersée et la couche continue.  
 Ces flux verticaux s’annulent à l’intérieur de la zone dispersée (z>ze), à une cote notée zI. 
On peut penser que c’est l’augmentation de la fraction volumique de la phase dispersée qui 
« bloque » les mouvements verticaux moyens.  
Il faut cependant indiquer que ces profils de vitesse verticale, de part leur faible intensité, sont 
très sensible à la précision du calcul PIV mais aussi, à l’inclinaison de la caméra par rapport au 
plan médian de la conduite. Ainsi, un décalage de ± 1 pixel (approximativement 50 μm), c’est-à-
dire une inclinaison de la caméra de 1/1024 radian, peut engendrer un écart sur la vitesse 
verticale  de 32 à 160% de sa valeur maximale.  
 Toutefois, nous avons constaté que l’annulation de la corrélation croisée des fluctuations 
de vitesse et celle des écoulements secondaires correspondaient à la même position verticale zI. 
Ces résultats confortent la mesure des écoulements secondaires ainsi que la détermination de la 
cote zI. 
 Notons enfin les deux cas particuliers, Um=0.57 m/s, φo=0.5 et 0.7, présentent des vitesses 
verticales de directions opposées à celles observées dans les autres cas. Même si nous ne sommes 
pas en mesure d’expliquer ces derniers résultats, l’ensemble de ces données met en évidence 
l’existence d’écoulements secondaires, dont la structure 2D sera précisée dans le paragraphe 
suivant. 









Figure IV.7 : profils verticaux de la vitesse verticale. Um=0.28 m/s 
  









Figure IV.8 : profils verticaux de la vitesse verticale. Um=0.57 m/s 
  











Figure IV.10 : profil vertical de la vitesse verticale. Um=1.7 m/s 
  











Figure IV.11 : profils verticaux de la vitesse verticale. Série C. 
 
 IV.1.c Profils de vitesse dans le plan horizontal 
Phase aqueuse (αw=1) : z<ze 
 Des profils des vitesses longitudinale et transversale ont été effectués dans le plan médian 
horizontal de la conduite (z=R). Les configurations d’écoulement sont choisies de façon à ce que 
le plan laser soit situé juste au-dessous de la couche dispersée. Deux cas tests ont été étudiés : 
Um=0.57 m/s, φo=0.1 et 0.2 (on peut vérifier sur les profils verticaux du taux de présence de la 
Figure IV.3, que ces plans de coupe sont bien situés dans une zone dénuée de gouttes). 
 On constate que la distribution de vitesse longitudinale moyenne est uniforme dans une 
large zone centrale de la conduite (Figure IV.12-a). On note même une légère inflexion des 
profils au centre de la conduite.  
 Les profils de vitesse transverse Vy (Figure IV.12-b) confirment la présence d’écoulements 
secondaires. Le changement de signe de la vitesse verticale que l’on peut observer dans ces cas 
d’écoulement, permet d’imaginer une structure composée d’au moins 4 cellules (2x2 par 
symétrie), schématisée sur la Figure IV.13. Les flèches notées sur chaque axe correspondent à 
l’intensité des vitesses mesurées. La ligne en pointillés correspond à la position de la première 
goutte, c’est-à-dire à la position à partir de laquelle le taux de présence en phase aqueuse devient 
inférieur à 1 (z=ze). 
a) b) 
Figure IV.12 : profils horizontaux de la vitesse longitudinale (a) et transversale (b) dans le plan z=R. 
Série B, Um=0.57 m/s. Symboles: × φo=0.1; ○ φo=0.2. 
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Figure IV.13 : structure des écoulements secondaires. Um=0.57m/s 
a) φo=0.1; b) φo=0.2 
 
 La structure de ces écoulements secondaires envisagée évoque les écoulements de 
« coins », pour lesquels on montre l’existence de boucles de recirculations situées de part et 
d’autre de la bissectrice du coin. Le sens de rotation de ces écoulements secondaires est alors 
identique à celui observé ici (voir les expériences de Nezu et Rodi (1985) ou encore Wang et 
Cheng (2005) par exemple).  
Il est légitime de penser que la géométrie de l’écoulement imposée par la couche dense L2 joue 
un rôle clé sur les structures des mouvements transverses observées.  
 Comme nous l’avons évoqué 
précédemment, il existe des cas d’écoulement 
(Um=0.28 m/s, φo=0.05 et 0.7,  Um=0.57 m/s, 
φo=0.05 ou encore, les 4 cas correspondant à la 
série C) pour lesquels la vitesse verticale ne change 
pas de signe dans le plan médian vertical. La 
structure des écoulements secondaires se résume à 






cellulaire »  
 
 un couple de recirculations contrarotatives orientées de l’interface vers les parois de la conduite 
(Figure IV.14). Les structures centrales sont probablement absentes.  
 On peut initier un raisonnement, pour expliquer l’évolution de ces écoulements 
secondaires, en se basant sur les études expérimentales et numériques réalisées dans le cas des 
écoulements gaz-liquide par Liné et al (1996) et Meknassi et al. (2000), respectivement. Ces 
auteurs montrent que, lorsque la vitesse du gaz augmente, les boucles de recirculation situées 
contre la paroi grossissent au détriment des boucles situées sous l’interface. Ce comportement 
est attribué à une modification de la distribution du frottement le long du périmètre mouillé. 
Hinze (1975) a déjà mis en évidence ce phénomène lors d’expériences effectuées dans des 
canaux de rugosité non uniforme. Dans ce cas, les écoulements secondaires sont structurés en 
deux cellules contrarotatives orientées de la paroi la plus rugueuse vers la paroi la moins 
rugueuse. 
 De façon générale, les écoulements secondaires sont associés à l’anisotropie de la 
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V xxxxyzxzxy ν .(IV-2)  
Zone de transition: ze<z<zI 
 Nous examinons ici l’évolution des profils horizontaux de vitesse à l’intérieur de la zone de 
transition. Les profils ont été obtenus dans des plans horizontaux correspondant à des positions 
proches du centre de la conduite ( Rz ≈ ), pour le cas Um=0.57m/s et φo=0.25 (série C).  
 Les positions verticales (za~ze, zb, zc et zd~zI) des quatre plans de coupes horizontaux 
compris entre z=ze et z=zI sont reportées sur la Figure IV.15-a. Les images de l’écoulement 
correspondant à ces quatre coupes sont présentées sur la Figure IV.16. On note que la 
concentration en gouttes augmente fortement entre le plan a et le plan d.  
 Comme sous la zone dispersée (z<ze), les profils de la vitesse moyenne longitudinale sont 
aplatis dans la partie centrale. Cette tendance est toutefois moins prononcée ici que dans les cas 
tests précédents (Figure IV.12). On peut penser que les écoulements secondaires jouent ici un 
rôle moins important sur le profil horizontal de vitesse longitudinale. D’autre part, on note que 
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le profil correspondant au plan d se différencie des 3 autres cas par un gradient plus important, 
confirmant la singularité de la position z=zI. 
La structure probable des écoulements secondaires, déduite de l’analyse des vitesses 
transversales de l’écoulement dans les plans horizontaux (Figure IV.18-a) et dans le plan vertical 
(Figure IV.18-b), est illustrée sur la Figure IV.15-b. 
 
 
Figure IV.15 : a) positions des coupes horizontales et profil du taux de présence de la phase aqueuse 











Figure IV.16 : coupes horizontales dans les plans a, b, c et d. Um=0.57m/s, φo=0.25. Série C. 









Figure IV.18 : a) profils de la vitesse transversale dans les plans horizontaux a, b, c et d (Figure IV.15). 
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IV.2 Etude du champ fluctuant 
IV.2.a Profils des corrélations croisées zxvv  
 Les profils verticaux de la corrélation croisée des fluctuations de vitesse zxvv  sont 
reportés sur les Figures IV.20 à IV.24. La position correspondant à l’entrée dans la zone 
dispersée (z=ze) est indiquée par la droite en traits pointillés. Les profils sont ici normalisés par 
dx
dPR
cρ , avec dx
dP  la perte de charge de l’écoulement et R, le rayon de la conduite.  
On note que dans la zone pleinement turbulente, c’est-à-dire au centre de la couche 
continue, ces profils ne suivent pas une évolution linéaire. L’allure de ces profils peut s’expliquer 
par la structure particulière de l’écoulement. D’après les profils horizontaux de vitesse 
longitudinale, on peut schématiser la structure des contours iso-vitesse comme sur la Figure 
IV.19. 
 
Figure IV.19 : schéma des iso-valeurs de la vitesse longitudinale 
 
 On distingue alors deux cas :  
- près de la paroi, la géométrie circulaire de la conduite permet d’envisager l’invariance 
des grandeurs de l’écoulement avec l’angle θ. L’équation de quantité de mouvement en 
coordonnées cylindrique peut alors être écrite sous sa forme simplifiée (en négligeant 
l’effet des écoulements secondaires) :  
 xrrrrdx
dP τ∂
∂= 1 ,         (IV. 3) 
où r=R-z et rxrxxxr vvvvr
V ρρμτ −≅−∂
∂=  dans la zone pleinement turbulente. 
- Sous l’interface, les lignes iso-vitesses sont presque horizontales, l’écriture cartésienne 
de l’équation de quantité de mouvement est alors plus appropriée. On peut écrire : 
xzzdx
dP τ∂





∂=  dans la zone pleinement turbulente. 
Après intégration, on peut montrer que si la contrainte de cisaillement est linéaire, les valeurs de 
la pente (β) près de la paroi et sous l’interface ne sont pas identiques :  




zx += 2τ          (IV.5) 




zx +=τ          (IV.6) 
 Ces considérations permettent ainsi de comprendre l’allure des profils des contraintes de 
Reynolds dans la zone pleinement turbulente.  
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. Série C 
 
 IV.2.b Profils de vitesse rms 
 Les profils verticaux de la moyenne quadratique (rms) des vitesses fluctuantes vx, vz, 
normalisés par la vitesse longitudinale maximale, sont reportés sur les Figures IV.25 à IV.29 : 
max
2
max xxxxrms VvVv =          (IV.7) 
max
2
max xzxzrms VvVv =  ,        (IV.8) 
 On  constate la prédominance de la fluctuation longitudinale vxrms sur vzrms sur toute la 
hauteur de la conduite. Deux régions de plus forte anisotropie peuvent être cependant 
distinguées : 
 La première est située à proximité de la paroi, dans la partie inférieure de la conduite. Cette 
anisotropie est due au phénomène dit de  « blocage », qui fait que la masse fluide animée par 
une fluctuation normale à la paroi et qui l’amène au contact de cette dernière va, à l’impact, 
transférer l’énergie de la fluctuation dans les directions tangentielles, et notamment la direction 
longitudinale. 
 Le deuxième pic de vxrms, situé à proximité de la zone dense en gouttes est d’intensité plus 
faible que le premier (sauf dans le cas Um=0.28 m/s et φo=0.05). Il peut être interprété de façon 
similaire, comme un phénomène de « blocage » de la composante verticale de la vitesse 
fluctuante au voisinage de la zone dense. 
 Entre ces deux pics, les composantes longitudinales et verticales des contraintes normales 
de Reynolds ont des niveaux semblables, traduisant un retour à l’isotropie lorsque l’on s’éloigne 
des zones de confinement. 
 On constate enfin que les vitesses fluctuantes présentent un minimum d’énergie en z=zI, 
sans pour autant s’annuler. Pour z>zI, le niveau d’énergie fluctuante reste stable et peut même 
augmenter dans certains cas, alors même que la corrélation croisée zxvv  est nulle. L’écoulement 
n’étant pas turbulent dans cette région de l’écoulement, une interprétation basée sur la structure 
de cette couche dispersée  doit être envisagée pour expliquer ces tendances.  








Figure IV.25 : profils verticaux des vitesses rms longitudinale (○) et verticale (+). 
Um=0.28m/s.(---) z=ze ; (—) z=zI 
 
 








Figure IV.26 : profils verticaux des vitesses rms longitudinale (○) et  verticale (+). 
Um=0.57m/s. (---) z=ze ; (—) z=zI 
  







Figure IV.27: profils verticaux des vitesses rms longitudinale (○) et verticale (+). 






Figure IV.28 : profils verticaux des vitesses rms longitudinale (○) et verticale (+). 
Um=1.7m/s. (---) z=ze ; (—) z=zI 
 
 










Figure IV.29 : profils verticaux des vitesses rms longitudinale (○) et verticale (+).  
Série C. (---) z=ze ; (—) z=zI 
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Conclusions 
 Les profils hydrodynamiques présentés dans ce chapitre mettent en évidence trois zones 
de l’écoulement avec des comportements contrastés.  
 Dans la partie basse de la conduite, la phase aqueuse s’écoule sous forme continue et en 
régime turbulent, entraînant les couches supérieures de l’écoulement. La présence d’écoulements 
secondaires a aussi  été  détectée par la mesure des profils de la vitesse moyenne transversale.  
 Ces écoulements secondaires, ainsi que la turbulence de la phase continue, sont atténués 
dans la phase dispersée. On définit ainsi une position notée zI (>ze) pour laquelle le flux vertical 
de quantité de mouvement devient nul. La détermination de cette position a une importance 
fondamentale lorsque l’on envisage de modéliser la perte de charge de ces écoulements avec un 
modèle 1D à deux fluides, puisqu’elle permet de définir une interface «hydrodynamique» entre 
les couches L1 et L2  au travers de laquelle le transfert de masse est  nul. 
 A partir de ces résultats, nous proposons dans le chapitre V, des lois de frottement pariétal 
et interfacial dans la couche L1. Le chapitre VI est consacré à l’analyse du comportement de la 
zone dispersée dense, L2. En particulier, l’analyse de ces profils de vitesse permet de déterminer 
une loi rhéologique de l’émulsion composant la couche L2.  
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V. Analyse et modélisation dans la couche L1 
Ce chapitre est consacré à l’étude hydrodynamique de la phase aqueuse dans 
l’écoulement stratifié-dispersé. Les champs moyen et fluctuant ont été caractérisés par PIV en 
milieu optique homogène (mélange eau-glycérol/heptane) dans une plage étendue de conditions 
opératoires (vitesse de mélange Um, rapport des débits à l’entrée φo). Les résultats de cette étude 
sont présentés sous la forme d’un article soumis à AIChE Journal et joint à ce rapport. 
Dans un premier temps, l’examen des profils verticaux et horizontaux des composantes 
de la vitesse moyenne met en évidence la présence d’écoulements secondaires qui se développent 
depuis la partie monophasique de la phase aqueuse, jusqu’à l’intérieur de la zone dispersée. La 
cote verticale zI où ces recirculations s’annulent définit l’interface hydrodynamique entre les 
couches L1 et L2. C’est également la position où la corrélation croisée des vitesses fluctuantes 
s’annule. Une relation empirique entre zI et les paramètres de l’écoulement Um et φo est 
identifiée. Cette position de l’interface ne correspond pas à la position moyenne de la première 
goutte dans l’écoulement, notée ze. La zone de l’écoulement comprise entre ze et zI est appelée 
zone de transition. Dans cette zone, le gradient vertical de la fraction volumique αw en phase 
aqueuse est très marqué (αw(ze)=1 et αw(zI)<0.1). 
L’analyse de la turbulence de la phase aqueuse dans la partie monophasique de la couche 
L1 au voisinage la paroi, révèle des caractéristiques classiquement observées en turbulence de 
paroi monophasique. En particulier, on vérifie que la vitesse de frottement déduite des profils 
logarithmiques est quasi-uniforme le long du périmètre mouillé par la phase aqueuse, et 
correspond à la valeur déduite du prolongement linéaire à la paroi, de la contrainte tangentielle 
de Reynolds. Le facteur de friction pariétale suit la loi de Blasius. 
La contrainte de frottement interfacial est obtenue à partir du bilan macroscopique de 
quantité de mouvement intégré dans la section de la couche L1 et des données expérimentales 
du gradient de pression. Les vitesses moyennes de chaque phase sont déterminées en assimilant 
le profil de fraction volumique locale αw dans la zone de transition (ze<z<zI) à une loi linéaire. La 
contrainte interfaciale peut alors être représentée de façon classique en fonction d’un facteur de 
friction fI et de la vitesse de glissement entre les couches L1 et L2. On constate alors que le 
facteur de friction interfaciale ainsi défini est inversement proportionnel au nombre de Reynolds 
basé sur la vitesse de glissement. La valeur importante du préfacteur suggère un effet probable de 
la viscosité effective de la dispersion sous l’interface. Celle-ci est obtenue à partir de l’intégration 
suivant la verticale du bilan local longitudinal de la quantité de mouvement sous l’interface, en 
 prenant en compte la contribution advective des écoulements secondaires. Les résultats obtenus 
montrent que la viscosité relative (µeff/µc) dans la zone de transition peut atteindre des valeurs 
très élevées au voisinage de l’interface (de l’ordre de 100). La dispersion des résultats aux fortes 
(resp. faibles) valeurs de la concentration en phase dispersée (resp. en phase aqueuse) suggère un 
comportement rhéofluidifiant de la couche dispersée, qui fait l’objet du chapitre suivant. 
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Experimental study of local hydrodynamics in a dispersed-stratified liquid-
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This article presents an experimental study of a liquid-liquid dispersed/stratified flow 
in a horizontal pipe. The flow studied contains a highly concentrated layer of oil drops (light 
phase) under which flows a continuous layer of aqueous phase (heavy phase). The instant 
flow structure and hydrodynamics have been characterized in the aqueous phase using 
Particle Image Velocimetry in a matched refractive index medium. Mean flow and turbulence 
profiles have been obtained in the aqueous layer for a broad range of flow mixture velocity 
and phase ratio. In this article, we focus on momentum transfer in the continuous aqueous 
layer at the wall, and at the interface, between the aqueous layer and the concentrated layer of 
oil drops. It is shown that, despite the presence of secondary flows, the velocity profile in the 
aqueous phase follows the classical logarithmic law near the wall. In addition, the wall 
friction factor in the aqueous layer is well described by the Blasius law, provided that the 
interface position is properly defined. The shape of the tangential Reynolds stress profile in 
the aqueous layer is discussed in relation with the flow geometry and the presence of 
secondary flows. The mean interfacial shear stress is then derived from the macroscopic 
momentum balance applied in the aqueous layer cross-section. The local viscous stress 
contribution below the interface has been identified from the momentum balance equation in 
the vertical direction and an effective viscosity as a function of the local concentration has 
been derived. 
 
Keywords:liquid-liquid stratified/dispersed flows, PIV, wall shear stress, interfacial shear 
stress, secondary flows, turbulence 
 
Introduction 
In petroleum recovery industry, oil extraction is often accompanied with a high water 
throughput, increasing as the drilling site is aging (up to 50% in volumetric fraction). In the 
last decade, the drilling of horizontal or nearly horizontal wells has been developed, reducing 
production costs and environmental impact. This evolution of drilling techniques has raised 
the interest for studying liquid-liquid flows in horizontal pipes. 
 Experimental studies of these flows have shown that two immiscible liquid phases 
(oil and water) flowing co-currently in a horizontal pipe can take different spatial 
configurations according to the total flow rate (or mixture velocity) and to the phase ratio (or 
volume fraction) (e.g. see Arirachakaran et al.,1989 ; Nälder and Mewes, 1995; Angeli and 
Hewitt, 2000; Elseth, 2001). The transition and boundaries between these regimes seem to 
depend upon the oil-water system physical properties but also on the duct material (Angeli 
and Hewitt, 2000). Theoretical works addressing this problem (Brauner and Moalem-Maron, 
1992; Trallero, 1995; Brauner, 2001) have also to be mentioned. The local hydrodynamics 
characteristics being closely related to the flow pattern, the modelling of these flow regimes 
must be addressed separately. These flow regimes can be displayed on a mixture 
velocity/watercut map from which three main configurations can be distinguished: 
 
Fully separated flow (or stratified): this regime occurs at low value of mixture velocity. Both 
liquids flow in the pipe separated by a continuous interface (the heaviest below the lightest). 
Prediction of the pressure drop in these flows requires the knowledge of wall shear stress in 
both phases as well as the interfacial shear stress. In stratified gas-liquid flows, Liné and 
Fabre (1996) have shown that the wall friction factor is well predicted for both phases by the 
classical single-phase flow relations provided that the liquid fraction is not too small. The 
interfacial friction factor is defined as a wall friction factor with a Reynolds number based on 
the relative velocity between both phases. The presence of the waves at the interface can be 
modelled by considering the wavy interface as a rough wall.  
In the case of liquid-liquid flows, Elseth (2001) showed that a classical two-fluid 
model also gives good pressure drop and phase hold-up predictions, even when waves 
develop at the interface. The interfacial friction factor used was the Haaland friction factor 
with a roughness set to zero, reducing to Blasius law. In fact, if the interfacial shear stress is 
an important issue with respect to the modelling of pressure drop and phase hold-ups in gas-
liquid flows, its influence is considerably reduced in oil-water pipe flows, due to the 
closeness of density and viscosity of both liquids. In this case, compared to the mixture 
velocity, the slip velocity is weak for a wide range of input volume fractions (or flow rate 
ratios), and the interfacial friction is small before the wall friction. 
 
Fully dispersed flow: at high values of the mixture velocity, the destabilisation of the 
interface (enhanced by the presence of restrictions, valves or any accidents in the pipe) 
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results in the formation of drops which are distributed in the whole pipe section (with a 
vertical gradient of concentration more or less pronounced). The fully dispersed regime 
occurs when the turbulent kinetic energy level is strong enough to counterbalance the 
buoyancy force and to maintain a suspension of drops in the bulk flow. In terms of 
modelling, fully dispersed liquid-liquid flow involves new questions related to two 
phenomena, (i) turbulence damping of the carrier phase due to the drops and (ii) increase of 
the apparent viscosity of the mixture (the latter is the preponderant phenomenon when the 
concentration in drops is high). 
 
Stratified/dispersed flow: it’s a stratified flow with a confined dense dispersed layer. This 
flow regime occurs at intermediate mixture velocities. The phase distribution is controlled by 
the buoyancy force and the light dispersed phase forms a highly concentrated dispersion 
entrained by the water phase. Few data about this flow regime are available in the literature 
and the evolution of the pressure drop as a function of the phase fraction and velocity is not 
fully understood (Elseth, 2001). 
The objective of the present work is to provide detailed data on the local structure of 
the stratified-dispersed flow of two immiscible liquids (oil and water). The 
stratified/dispersed flow studied is generated at the pipe inlet thanks to a network of capillary 
tubes which provides a nearly monodispersed distribution of oil drops. A stable stratified 
regime develops from the inlet section. It is composed of 2 or 3 layers, depending on the inlet 
oil-water ratio. Global views of these two different regimes are illustrated in figures 1a and 
1b (n-heptane dispersed in water). The lower part of the pipe cross-section is occupied by a 
layer of water L1 and the upper part by a dense layer of oil drops L2 dispersed in water. A 
third layer L3, resulting of a coalescence process at the pipe inlet may appear at higher input 














Figure 1. Structure of the stratified-dispersed flow 
(a) 2-layer flow with L1, the layer of continuous water and L2, the layer of oil drops in water; (b) 3-layer flow. 
L3 is a continuous layer of oil 
 
This flow pattern raises original problems in terms of multiphase flow modelling. 
Among those, an important question is the ability of the stratified flow model to represent 
this flow regime. Assuming the flow to be fully established (in x-direction), the integrated 
momentum balance in layer L1 (water phase) reads: 
IIccc PPAdx
dp ττ +=            (1) 
where cτ  and Iτ are respectively the wall and interfacial shear stresses in the aqueous phase. 
In this model, the boundary between layers L1 and L2 is assumed to be horizontal in average 
and its vertical position is noted zI  (the origin of z axis is fixed at the bottom of the pipe). In 
equation (1), interfacial mean shear stress Iτ  is evaluated at z=zI. PI, Pc and Ac (defined in 
figure 1) are respectively the interfacial perimeter (between L1 and L2), the wall perimeter 
wetted by the aqueous phase and the cross section of the aqueous phase flow (L1 layer). 
These geometrical parameters can be related to the angle Ω which is defined by the position 






DPc Ω= , 2sin











 (b)  
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Once the position of the interface zI is known (or the angle β), the other geometrical 
parameters are known. Therefore, the first question to be addressed is the existence and the 
definition of this interface in such kind of flow. The second question concerns the evaluation 
of the wall shear stress in the continuous heavy phase, cτ , and its evolution with the flow 
mean velocity in the L2 layer. The local structure of the turbulence near the wall and the wall 
friction velocity along the wetted perimeter needs to be characterized, as well as the influence 
of the dispersed oil layer on the continuous phase hydrodynamics.  
The last point to be addressed in view of modelling the pressure drop gradient along 
the longitudinal direction is the interfacial shear stress Iτ , the global shear stress of the 
continuous phase exerted at z=zI. If, as mentioned above, in fully separated liquid-liquid flow, 
the influence of Iτ  is expected to be weak, in stratified-dispersed flow, the presence of a 
dense layer of drops at the interface may significantly increase its relative weight in the 
momentum balance. 
 In this article, we focus on the local hydrodynamics of the heaviest phase (aqueous 
solution) in the continuous layer (L1). In that aim, Particle Image Velocimetry (PIV) 
measurements have been achieved in the aqueous phase for a liquid-liquid system with 
matched refractive indices (n-heptane dispersed in a water-glycerine mixture). The paper is 
structured as follows: in section 2, the experimental device and the measurement techniques 
are presented. The mean flow structure is discussed in section 3 and the wall turbulence in 
the aqueous phase is analyzed in section 4. The interfacial shear stress is studied in section 5, 
at a global scale (deduced from equation (1)) and at a local scale from the momentum 
transport equation. Main results are summarized in the last section. 
Experimental 
Phase system 
The dispersed phase is n-heptane (purity 96%) and the continuous phase is a mixture 
(~50% in volume) of tap water and glycerine. The physical properties of these fluids are 

























Table 1. Physical properties of liquid-liquid system at T=29°C 
Experimental device 
 
Figure 2: Scheme of the liquid-liquid flow loop facility 
 
A schematic diagram of the liquid-liquid loop is shown in figure 2. The experimental 
device consists of a horizontal co-current dispersed liquid-liquid flow in an 8 m long 
cylindrical pipe with a 5 cm diameter. This duct is made up of four 2 meter long removable 
sections. In view of implementing optical techniques, the duct material is a transparent 
polymer (poly-methyl-metacrylate). In order to reduce optical distortions, a movable 30 cm 
long square section box filled with distilled water, is mounted on each section of the pipe. 
The continuous phase enters the duct via a stainless steel conic convergent section and 
the dispersed phase is introduced co-currently through 673 stainless steel capillary tubes of 1 
mm inner diameter, mounted inside the convergent section. The number of capillary tubes 
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was chosen in order to provide a maximum flow rate of 6 m3/h with a velocity inside the 
capillary tubes smaller than 3 m/s (in order to avoid pulverization). Thus, in most of the 
cases, the drop formation results from regular jet break-up at the exit of the capillary tubes. 
The resulting dispersion exhibits a narrow size distribution with an average diameter ranging 
between 2 and 4 mm, depending on both the continuous phase and the dispersed phase flow 
rates. Finally, the two phases are continuously separated in a 400 L box settler and sent back 
to the duct entry section by centrifugal pumps of variable rotation speed.  
A secondary heated water loop allows the temperature control in the duct. The 
temperature is regulated with a precision of 0.1 °C thanks to a heat exchanger. The operating 
temperature of all experiments has been set to 29 °C. 
Pressure drop measurements 
Pressure taps have been mounted on each section of the duct (every two meters) and are 
related to a differential pressure gauge. The instantaneous pressure signal is time-averaged 
and for each flowrate studied, its longitudinal gradient is stable along the pipe length in both 
single and two-phase flow. Its variation with the mixture velocity and inlet phase ratio won’t 
be discussed in this paper. 
Particle Image Velocimetry 
A high speed Particle Image Velocimetry technique was developed to measure the 
local instant 2-dimensional velocity fields of the aqueous phase. The principle of this 
technique is to measure the displacement of small seeding particles (behaving as flow tracers) 
between two successive recorded images of the flow. 
In the present case, a 1024×1024 pixels² image size has been used which 
approximately corresponds to a 50 ×50 mm² flow section. Fluorescent particles made of poly 
methyl-methacrylate (pmma) are used to seed the flow. Their diameter ranges between 1 and 
20 µm. A 2×10 mJ dual head laser Nd:YLF PEGASUS (λ=527 nm) was used to generate a 
thin pulsed laser sheet (1 kHz) in a median plane along the longitudinal axis of the duct. The 
time between two pulses is taken as large as possible for the calculation of statistical 
averages. The duration of each laser flash is about 1 ns, avoiding any fuzzy effect due to the 
particle motion. The use of a pass-band filter mounted on the camera objective enables to 
collect the light only issued from the fluorescent µ-particles, eliminating all the parasite light 
reflections from the walls (duct wall, square box walls). Recorded images are divided into 
 square interrogation windows, within which the grey level cross-correlation function between 
two consecutive images is calculated along the vertical and transverse directions. The 
coordinates of the maximum peak of the cross-correlation give the most probable 
displacement of the flow in one interrogation window. The accuracy of the result is enhanced 
by a gaussian interpolation of the resulting cross-correlation peaks and by the application of 
iterative calculation procedures, combining spatial shift and size reduction of interrogation 
windows (from 64x64 to 32x32 px2 or 16x16 px2 depending on the μ-particle concentration). 
The velocity of the continuous phase is processed using the software DaVis 7.0. More details 
about these techniques can be found in Raffel et al. (1998) and Fincham and Delerce (2000). 
Single phase flow measurements 
The velocity field PIV measurement has been first validated with a single phase flow 
of water-glycerin mixture. For mean velocities larger than 0.15 m/s (Rem>2000), it was 
verified that the flow is established since the 2nd test section (2.5 meters downstream of the 
inlet section). Calculated mean velocities (not shown in this paper) verify the classical 
turbulent behaviours (logarithmic law in the inertial layer and linear law in the viscous layer) 
as well as the second order momentum ( 22 , rx vv and rxvv ) which are in good agreement with 
Laufer (1950) measurements. Pressure losses estimated thanks to the linear behaviour of the 
crossed velocity correlations rxvv  in the inertial area, are in good agreement with differential 
pressure gauge data. 
Two-phase flow measurements  
Application of PIV measurements in dispersed liquid-liquid flows is made possible 
thanks to the refractive indices matching of both phases as already shown by Augier et al. 
(2003) and Galinat (2005) (see also Adrian (1991) in solid-liquid flows). This method avoids 
laser sheet reflections due to the crossing of drop interfaces that would generate shadow areas 
in the images. The pmma micro-particles used in the present study are mostly hydrophilic. 
These particles are only present in the aqueous continuous phase and do not diffuse in the 
organic dispersed phase. As a consequence, drops appear as “black” holes in the recorded 
images. The evaluation of cross-correlations in the dense dispersed layer needs particular 
care because of the low number density of particles, responsible of significant bias in the 
calculation of the velocity. The filtering of low signal-to-noise ratio correlation peaks as well 
as that of very low velocities has been applied in order to remove erroneous instant values. 
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Estimation of mean fields therefore needs a higher number of instantaneous fields (more than 
1000 samples) in order ensure the convergence of statistical average. In particular, in the 3-
layer regime, the rate of convergence near the L2-L3 interface is very low due to 
concentration waves of the dense dispersed layer. 
Flow parameters 
The experimental test cases for both systems are reported in table 2. Inlet oil ratio φo 





+=φ            (3) 
wot QQQ +=            (4) 
A
QU tm =            (5) 
where Qw (respectively Qo) is the water-glycerine (respectively oil) phase flow rate in the 
pipe and A is the pipe section area. The mixture velocity ranges from 0.28 to 1.2 m/s and the 
input oil ratio φo ranges from 0.025 to 0.85 (the inlet ratio is limited by the box settler 
separation capacity and by the maximum oil flow rate).  
In the next sections, two test cases have been selected to illustrate the vertical and 
horizontal profiles of mean and turbulent quantities in the L1 layer: (Um=0.57 m/s; φo=0.1) 
and (Um=0.57 m/s; φo=0.2), which correspond to a 2-layer and a 3-layer regime respectively. 
All profiles presented have been recorded in the 2nd measuring section, at 3 meters from the 
flow inlet section. The flow pattern and velocity field have been checked to be stable and 





φo Um[m/s] zI /D -dp/dx 
[Pa/m] c
τ [Pa] Iτ [Pa] Ilocτ [Pa]
2 0.06 0.28 0.74 132 0.8 3.2 2.0 
2 0.11 0.28 0.64 180 1.1 3.2 1.4 
3 0.05 0.42 0.77 178 1.4 3.8 2.8 
3 0.15 0.42 0.70 163 1.4 2.6 1.7 
4 0.05 0.57 0.86 206 2.0 5.0 3.4 
4 0.11 0.57 0.84 242 2.2 6.6 5.2 
2 Layers 
6 0.05 0.85 0.88 308 3.3 5.3 4.7 
 6 0.10 0.85 0.85 342 3.6 6.9 4.5 
6 0.20 0.85 0.66 402 5.5 3.3 5.2 
12 0.11 1.73 0.98 512 - - - 
2 0.22 0.28 0.60 127 0.9 1.8 1.4 
2 0.40 0.28 0.47 157 0.9 1.6 1.2 
2 0.51 0.28 0.40 135 0.9 0.7 0.8 
2 0.60 0.28 0.35 136 1.0 3.5 0.8 
3 0.20 0.42 0.63 144 1.3 1.3 1.6 
3 0.30 0.42 0.54 150 1.5 0.7 1.7 
3 0.40 0.42 0.47 170 1.5 0.6 1.1 
4 0.20 0.57 0.65 216 2.2 2.0 2.8 
4 0.40 0.57 0.54 211 2.2 1.3 2.0 
4 0.50 0.57 0.46 236 2.2 1.0 3.3 
3 Layers 
4 0.70 0.57 0.29 179 2. - 0.2 
Table2. Studied flow cases and corresponding data 
Mean flow field in L1 layer 
Vertical profiles 
Longitudinal normalized mean velocity Vx and continuous phase hold-up αw profiles 
in the median vertical plane are displayed for both test cases in figures 3a and 3b. The 
corresponding flow pattern has been also reported (raw images on the right of the figures).  
Water hold-up profiles (αw) have been obtained after averaging the grey level over a 
large sample of images (>1000 images) and after application of a threshold. These profiles 
are truncated near the walls to filter the artefacts due to the accumulation of µ-particles along 
the wall. Even if these hold-up profiles are qualitative, they characterise the transition 
between L1 and L2 layers. We note that the water hold-up gradient is more pronounced at 
φo=0.2 than at φo=0.1. This is due to the drop re-entrainment by the continuous phase, 
observed at low φo. The quasi hexagonal shape of the drops in the L2 layer indicates that the 
local oil volume fraction probably reaches values as high as 90% and more in the core of the 
dense dispersed layer L2. 
The longitudinal velocity profiles in the aqueous phase (αw=1) have similar shapes in 
both cases, exhibiting a maximum always contained in the aqueous phase. In return, the 
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shape of the profiles in the dispersed layer differs between the 2-layer (figure 3a) and the 3-
layer regime (figure 3b). In the 2-layer regime the vertical gradient is much more pronounced 
than in the 3-layer regime where the velocity is more uniform in the dense layer. 
(a) 
(b) 
Figure 3. Vertical profiles of the longitudinal velocity and water phase hold-up 
Um=0.57m/s. (a) φo=0.1; (b) φo=0.2. 
 
 Vertical profiles of mean normalized vertical velocity Vz have been reported in 
figures 4a and 4b for both selected test cases. The intensity of this velocity component 
doesn’t exceed 1% of the maximum longitudinal velocity Vxmax but is large enough to be 
accounted for in the momentum balance. Three distinct zones can be distinguished on these 
profiles: white symbols correspond to the measurements performed in the continuous 
aqueous layer (αw=1). Grey circles correspond to a transition zone, where oil drops are 
present in the water flow (this zone is characterised in figure 3a and 3b by an abrupt 
decrease of αw), but their concentration is not high enough to avoid vertical displacements of 
the aqueous phase. Finally, black circles correspond to the measurements in the dense 
dispersed layer above the location where the vertical velocity cancels. Note that this position 
also corresponds to the location where the velocity fluctuation intercorrelation measured in 





Figure 4. Vertical profile of the mean vertical velocity. (a) φo=0.1. (b) φo=0.2. Um=0.57m/s. 
Horizontal profiles 
Horizontal profiles of longitudinal normalized velocity Vx/Vxmax have been plotted in 
figure 5a. These profiles have been measured in both test cases a few millimetres below the 
dispersed layer, in a median horizontal plane of the pipe fully occupied by the aqueous phase 
(αw=1). The flat shape of these profiles is remarkable. It probably results from the particular 
rheology of the dense dispersed layer which behaves as a “deformable solid” in the horizontal 
plane. The shape of iso-value contours of longitudinal velocity Vx deduced from the vertical 
and horizontal profiles (figures 3 and 5a) is sketched in figure 6b. Hence, in the L1-L2 
transition zone, only the vertical derivative of the longitudinal velocity is different from zero. 
Another possible explanation to the flat horizontal profile of Vx below the L2 layer 
might be due to the presence of secondary flows in L1 layer. Such secondary flows are 
known to modify the structure of the longitudinal velocity in gas-liquid stratified flows (Liné 
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et al, 1996, Meknassi et al, 2000). Figure 5b shows the horizontal profile of normalized 
mean transverse velocity Vy. The intensity of the horizontal component lies in the same range 
as that of the vertical component (<1% of the maximum longitudinal velocity) and the 






Figure 5. (a) Horizontal profile of the longitudinal velocity below layer L2. (b) Horizontal profile of the mean 
transverse velocity. Um=0.57m/s. 
Secondary flow structures 
The presence of secondary flows has been clearly demonstrated from the horizontal 
profile of transverse component Vy (figure 5b) and vertical profile of vertical component Vz 
(figure 4). The structure of these flows is schematized in figure 6b. It is composed of two 
symmetrical pairs of counter-rotating vortices, the size of which depends on the flow 
configuration (2 or 3 layers).  
This structure is similar to that already observed in the gas phase by Liné et al. (1996) 
and Meknassi et al. (2000) in stratified gas-liquid flow. In this case, a pair of vortices is 
 observed in the corner bordered by the wall and the interface. Interestingly, these authors 
found that increasing the gas velocity was changing the relative size of the vortices, a result 
attributed to the non-uniform stress distribution along the gas phase perimeter (highlighted by 
Hinze (1975) in experiments on channel flows with non uniform roughness). Although not 
studied in details, such a mechanism seems to take place in the present flow, the aqueous 
phase substituting to the gas phase.  
Secondary flows are related to the anisotropy of the turbulence. Transport equation of 






∂= ) reads: 


















V xxxzxy ν   (6) 
In the stratified-dispersed flow studied, secondary flows probably originate from the 
non uniformity of turbulent kinetic energy along the perimeter of the continuous phase, in 
particular along the wall and below the interface.  
(a) (b) 
Figure 6. (a) velocity contours in the pipe cross section (b) Secondary flow structures deduced from radial 
velocity measurements (Um=0.57m/s, φo=0.1) 
 
Location of L1-L2 interface 
Unlike fully separated flows, the transition between the flow layers is not clearly 
defined by the presence of a continuous interface. The finite thickness of the hold-up gradient 
observed in this zone (figure 3) defines a range of vertical location of the L1-L2 boundary, 
and not an accurate position of the interface (noted zI). A first simple criterion is to arbitrarily 
define the interface location as the mean “first drop position” ze, that is, the vertical 
coordinate above which the mean water hold-up αw begins to decrease. In this case, the L1 
z
y
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layer is a single phase flow zone, occupied by the aqueous phase. However, as 
aforementioned, due to the presence of secondary flows, vertical velocities are not equal to 
zero at that position, they are even close to their maximum value. In these conditions, the 
validity of equation (1) is questionable. Hence, a more rigorous definition of the thickness of 
the continuous water layer zI, is the vertical distance at which the vertical velocity cancels. 
This location has been determined thanks to PIV measurements, and was found to also 
correspond to the position where cross-correlation of fluctuating velocity, zxvv , tends 
towards zero (cf. figure 9). Above zI, the structure is so dense (the oil hold-up is higher than 
0.9 (αw<0.1)) that it is impermeable to the water phase. With this definition of the interface, 
the L1 layer is no longer a single phase flow region. It is composed of two zones: a first 
section only occupied by the continuous phase, ranging from the pipe bottom up to the “first 
drop” position (0<z<ze), and a section comprised between ze and the interface position zI. In 
the second, oil drops are present, but the integrated momentum balance (eq. (1)) can be 
applied. 
The thickness zI has been determined from PIV measurements for test cases of table 2, 
and correlated to the input oil ratio φo and mixture velocity Um. As illustrated in figure 7, 
experimental data well regroup around the following relation: 
4/1*4/3)1(6.0 moI UD
z φ−=          (7) 
In the above correlation, *mU  is the mixture velocity normalized by gd  (d is the drop 
diameter). Note that this relation doesn’t depend of the flow configuration (2 or 3 layer) and 
can be compared with the theoretical case of a fully separated liquid-liquid flow with a no-
slip condition at the interface. Assuming this L1-L2 interface to be horizontal, the cross 




















o ππφ      (8) 
This geometrical relation can be approximated with a good accuracy by the following 
relation: 








z φφ       (9) 
 Compared to relation (9), correlation (7) indicates that the hydrodynamic interface position of 







4/1*4/3)1(6.0 mo Uφ−  
Figure 7. Vertical position of L1-L2 boundary zI/D as a function of inlet oil ratio φo and mixture velocity *mU . 
Theoretical expression of zI/D in case of a fully separated stratified flow with zero slip velocity condition 
is: ( ) 4/3)1(9.0 oNoslipI Dz φ−≡  
 
Wall turbulence in the L1 layer 
With the objective of determining closure relations for the global momentum transfer 
in the L1 layer at the wall, wall turbulence has been investigated, starting with the mean 
longitudinal velocity profile in the wall region.  
Log-law velocity profile 
Following Liné et al. (1996) and Wang and Cheng (2005), the near wall longitudinal 
velocity is assumed to be unaffected by the presence of secondary flows. The wall friction 
velocity v* has been estimated from the classical logarithmic law in the inertial region: 
BzV += ++ ln1κ            (10) 
where */ vVV x=+  and 
cc
zvz ρμ /
*=+ , 41.0=κ  and 5.5=B  ( 41.0=χ  and 5.5=B  are single 
flow values in circular pipes). cc ρμ /  is the kinematic viscosity of the aqueous phase. The 
friction velocity is defined as  




τ=* ,           (11) 
where cτ  is the wall shear stress. Figure 8a reports the normalized longitudinal velocity +V  
as a function of the normalized distance from the wall +z , for both test cases (Um=0.57 m/s; 
φo= 0.1 and 0.2) and for single phase flow case ((Um=0.57 m/s; φo=0). Reynolds number 
defined in the aqueous phase section (z<zI) ranges between 7000 and 8000. In the presented 
cases the universal logarithmic profile is valid up to z+=150-170. The linear law ++ = zV  , in 
the viscous sublayer, is also well verified for 10<+z . In all studied cases, the logarithmic 
law applies from 30=+z  (which is similar to single phase flow case). 
In the same way, the wall friction velocity has been evaluated in the median 
horizontal plane below the dispersed layer. Horizontal normalized profiles of mean 
longitudinal velocity in the wall region are displayed in figure 8b. The logarithmic law is still 
reproduced near the wall and is valid from 30=+y  up to 150=+y . At larger y+, the velocity 
profile is below the log-law which probably results from the damping of turbulence by the 
dispersed layer. Table 3 reports the values of the friction velocity estimated in the same input 
conditions (Um=0.57 m/s) from both horizontal and vertical profiles. The small differences 
observed allow to consider the wall friction as being constant along the aqueous phase wetted 
perimeter. It can be therefore concluded that the local wall shear stress, determined from the 
measurements in the vertical plane (z=0, y=0), is representative of cτ , the mean wall shear 
stress of layer L1. 
 
φo v* (horiz.)[m/s] v* (vert.)[m/s] 
0.2 0.042 0.044 
0.1 0.044 0.045 
0.05 0.044 0.043 
 
Table 3. Mean wall stress velocities v* estimated from horizontal and vertical velocity profiles 
 
  
Figure 8. (a)Vertical and (b) horizontal axial velocity profiles in the near wall region. 
Turbulence profiles 
The longitudinal and vertical fluctuating velocities have been measured as well as the 
transverse velocity component (not reported here). Ratios */'2 vv x  and */'
2 vv z  estimated 
from vertical profiles and */'2 vv y  estimated from horizontal profiles in the region of 
turbulence equilibrium, are respectively equal to 2.1, 1.3 and 1, which correspond to classical 
values in single phase flow wall turbulence.  
The fluctuating velocity cross-correlation zxvv  vertical profiles in L1 layer are 
reported in figure 9 for both test cases. They are normalized by the friction velocity v*, 
derived above. In both case, the profiles exhibit two maxima of the absolute value of 
2*vvv zx , below the interface and near the wall, then decrease towards zero at the wall and at 
the interface. Compared to the mean velocity profile of figure 3, the crossing of vertical axis 
( 0=zxvv ) corresponds to the axial position of the maximum of longitudinal velocity. In the 
flow core (5<z<25 mm), the profile of zxvv  is composed of two linear segments of different 
slopes. This peculiar shape is due to the flow structure asymmetry as depicted by the velocity 
contours in figure 6a. Near the wall, contours shape is axisymetrical whereas they are nearly 
horizontal just below the interface. Neglecting in first approximation the weight of secondary 
flows, local momentum balance in the longitudinal direction reads: 
( ) ( ) xx eep ... τ∇=∇           (12) 




∂ 1 , with r=R-z         (13) 
(a) (b)
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∂ 1           (14) 












τ  below L1-L2 interface       (16) 
Hence, even if the tangential stress is assumed to be linear, Eqs. (15) and (16) show the 
existence of two distinct slopes due to the shape of velocity contours in L1 layer. The ratio 
between these two slopes is 0.5, in agreement with the experimental data (figure 9).  
Extension of the linear behaviour of normalized cross-correlation profile near the wall 
tends towards unity (figure 9), a result which validates the identification of the friction 
velocity v* from the log-law profile, as well as the weak influence of secondary flows near 
the wall. In the transition zone (grey colour symbols in figure 9), the linear trend of cross-
correlation profile no longer holds, suggesting a strong damping of the turbulence by the drop 
layer in that zone. Extension of the linear profile up to the interface can a priori be applied 
for the determination of the local interfacial stress. These results are discussed in section 5. 
 
(a) (b) 
Figure 9. Vertical profiles of velocity cross-correlation. Horizontal line is the location of L1-L2 interface, zI. 







 In addition, from the vertical profile of Reynolds stress zx vv ''  (figure 9) and the 
vertical profile of longitudinal velocity xV  (figure 3), the vertical profile of turbulent kinetic 
energy production can be determined. It is defined as follows : 
z
Vvv xzx ∂
∂−= ''Pr           (17) 
In single phase flow, the production is balanced in the near wall region by the dissipation rate 
of turbulent kinetic energy. The dissipation rate is expected to vary with the distance to the 




3*= ,           (18) 
Production and dissipation curves are reported in figure 10 for the first test case. The two 
curves do well coincide in the near wall region, exhibiting classical turbulence equilibrium 
region. 
 
Figure 10. Vertical profiles of turbulence production and dissipation terms. 
 
Integral length scales of the fluctuating motion of the aqueous phase have been also 
calculated in the longitudinal direction from the autocorrelation function of the instant 
fluctuating velocity field. At a given distance z from the wall in a vertical median plane, these 





















1)( λ  (19) 
Evolutions of )(zxxΛ  and )(zxzΛ  are reported in figure 11b. Close to the wall, they well 
compare with the classical trend observed in single phase turbulent pipe flow (straight line on 
the graph): 




5.24/3 ≈=Λ C           (20) 
Overall, these results confirm that the aqueous phase flow possesses the main characteristics 
of single phase wall turbulence.  
The production term (figure 10) decreases in the neighbourhood of the transition 
zone, then increases again, passes through a local maximum and tends towards zero z=zI. 
This maximum corresponds to the maximum of velocity gradient in the transition zone 
(figure 3), whereas the cross-correlation term continuously decreases (ze<z<zI). Integral 
length scales )(zxxΛ  and )(zxzΛ of the fluctuating motion (figure 11b) continuously 
decreases and tend towards constant values at the interface (z=zI), and equal respectively to 
1.3 and 2.2 mm. These length scales are related to the distribution of drops below the 
interface. Indeed, the drop phase fraction (1-αw) increases from 0 in the single phase water 
region, up to almost 1 at the interface. The geometric length scales associated to the drop 
layer can be estimated considering the drop distribution can be approximated by a uniform 
network of hexagons (figure 11a). The mesh size of this network is a rectangle of area AN 
defined by two length scales l and L: 
LlAN =            (21) 
The area of each hexagonal drop AH is equal to: 
( )wTH AdA απ −== 124
2
         (22) 





















π       (23) 
The vertical profiles of L/2 and l/2 have been plotted in figure 11b from the vertical profiles 
of the oil volume fraction (1-αw) in the transition zone. Both profiles correctly fit the integral 
length scales profiles. It can be concluded that in the transition zone, the fluctuating motion 














Figure 11 (a) 2-D representation of dispersed layer below zI as a network of hexagons. 
(b) Vertical profiles of integral (Λxx and Λxz) and geometrical (l and L) length scales. 
Um=0.57m/s. φo=0.1 
Wall friction factor 
The wall friction in the aqueous phase can be derived from the local measurements of 








f τρ= ,           (24) 
where cU  is the average velocity of the aqueous phase in the L1 layer. Note that due to the 
location of the interface zI, cU  is not strictly equal to the continuous phase flowrate Qc 
divided by the L1 section area Ac (flow cross-section area below zI).  
As illustrated in figure 12a, aqueous phase cross-section flow is delimited by the interface 
position zI and is composed of two sections: an emulsion zone of area AI, comprised between 
zI and ze (the “first drop position”), and the section Aw below ze and only occupied by the 
aqueous phase: 
Iwc AAA +=            (25) 
Above zI, the volume ratio of aqueous phase in the dispersed layer is neglected (αw=0, for 
zI<z<D). The L2 area is noted Ad: 
Iwcdc AAAAARA ++=+== 2π         (26) 
(b)
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The mass balance for both phases therefore requires the concentration of each phase in the 
transition zone AI. As shown in figure 3, the local volume fraction αw is not constant in that 
zone, but seems to vary linearly between αw =1 at z= ze and αw =0 at z= zI. Hence, in that 
section, the average value of the aqueous phase can be approximated to 0.5: 
5.0≅wα  for ze<z<zI          (27) 




QU +≅           (28) 






ρ=Re ,          (29) 
where µc and ρc are taken equal to the viscosity and the density of the aqueous phase 
respectively, and Dhc is the hydraulic diameter of section Ac: 
)/(4 Icchc PPAD +=           (30) 
Note that all geometric parameters can be deduced from the location of the interface zI. The 
wall friction factor fc in the aqueous phase has been plotted in figure 12b as a function of the 
Reynolds number Rec. The data well regroup around Blasius law. Note that the proportion of 
water (up to 0.1) in layer L2 has little effect on the wall friction factor. However, this 
definition of the wall friction factor assumes the wall turbulence behaviour is valid along the 



































Figure 12a. (a) Scheme of the stratified-dispersed flow cross-section and geometric parameters. (b) Wall friction 
factor as a function of Reynolds number in layer L1. Dashed line is Blasius law ( 4/1Re079.0 −c ). 
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Interfacial shear stress 
Average interfacial stress 
The average stress at the interface Iτ  is deduced from the macroscopic momentum 
balance in the L1 layer: 
IcccI PPAdx
dp /)( ττ −=  ,         (31) 
where dp/dx is the measured longitudinal pressure gradient.  
Values of Iτ  deduced from Eq. (17) are reported in table 2. As a first observation, the 
interfacial shear stress Iτ  has the same order of magnitude than the wall stress cτ . In the 2-
layer regime cI ττ /  ratios are higher than 1 whereas in the 3-layer regime stress ratios are 
closer to 1. These results confirm the observed structure of secondary flows: in the first test 
case (Um=0.57m/s, φo=0.1, 2-layer regime), the interfacial friction is larger than the wall 
friction resulting in larger vortices along the wall than below the interface (figure 5b). 
Whereas in the second test case (Um=0.57 m/s, φo=0.2, 3-layer regime), the friction ratio 
being of the order of unity, vortices between the interface and the wall have similar sizes.  








f τρ=  ,           (32) 
where dwR UUU −=  is the slip velocity between aqueous phase and dispersed phase. wU  is 
the average velocity of the aqueous phase below ze and dU  the average velocity of the 
dispersed phase above zI. wU and dU  are derived from the mass balance. Taking the average 















        (33) 
Solutions of Eq. (25) are: 
( )[ ]





+−=     (34) 






ρ=Re           (35) 
where Dhc is the hydraulic diameter. Combining (27), (28), (30) and (31), the interfacial 




180≅            (36) 
This remarkable result clearly shows that despite the high values of the Reynolds 
number, due to the strong damping of turbulence below the interface, friction at the interface 
is entirely controlled by viscous effects. Compared to Hagen-Poiseuille law in a circular pipe 
(16/Re), the high value of the prefactor in Eq. (32) probably results from the fact that the 
viscosity to be accounted for in the Reynolds number should be the emulsion viscosity 
(which is probably significantly larger than the aqueous phase viscosity). Note also that the 
length scale to be considered below the interface is closer to the transition zone thickness (zI-








Figure 13. Interfacial friction factor as a function of Reynolds number 
Local shear stress near the interface 
Two problems are addressed in this section. First of these concerns the determination 
of the local stress at the interface. As a first approximation, the local interfacial stress τIloc 
may be estimated by extrapolating the linear behaviour of the velocity cross-correlation 
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profile below the transition zone up to the interface, in the same way as the estimation of the 
wall shear stress (figure 9). These values have been reported in table 2 and can be compared 
to the mean interfacial stress deduced from the global momentum balance (see Eq. (31) 
above). Both quantities have the same order of magnitude, but local extrapolated values are 
always smaller than the average value. Such a trend is either due to an overestimation of in 
the transition zone or results from the influence of secondary flows in the transition zone. In 
that case, the linear behaviour of the shear stress (Eq. (16)) is no longer valid below the 
interface.  
The second question is related to the identification of the local shear stress in the 
transition zone ze<z<zI. Due to the presence of a dense layer of drops distributed along a stiff 
vertical gradient of volume fraction, the evaluation of a local shear stress in that zone needs 
to consider the emulsion phase as a homogeneous flow with variable density and viscosity. 
The mean velocity and the velocity cross-correlation profiles being known (figure 3 and 9), a 
local effective viscosity can be derived from the local momentum balance equation.  
 These two questions lead to first analyze the local momentum equation in the flow 























ρμρ        (37) 
Note that the advective term Av (1 term of LHS of (37)) is reduced to the vertical transport of 
longitudinal velocity. This simplification is only valid in the plane of symmetry where 
Vy(y=0) =0. In the diffusion term, the transversal gradient is neglected since near the 
transition zone, the velocity profile Vx(y) is flat as well as the profile of cross correlation 
)(yvv yx . The normalized advective and diffusive terms dxdp
Av  and 
dxdp
D f−  of (37) have 
been reported in figure 14 as a function of the normalized vertical coordinate z/zI, for both 
test cases. The vertical profile of the local volume fraction αw is also displayed in these 
graphs (thin continuous line). Below ze, the contribution of secondary flows to the 
momentum balance in the single phase flow region is significant but decreases towards the 
bottom of the pipe. These graphs show that the momentum balance (17) is correct below the 
transition zone (thick continuous line), whereas it abruptly increases for ze<z<zI, that is as 
soon as the local volume fraction of the aqueous phase begins to decrease. This behaviour 
 clearly suggests the existence of an effective viscosity µ much greater than that of the 




Figure 14. Vertical profiles of advective and diffusive terms of momentum balance below the interface, with 
ρ=ρc and µ=µc. 
Um=0.57m/s. (a) φo=0.1; (b) φo=0.2. 
 
Introducing the dependence of the volume fraction in the density and viscosity, the 











∂= ∫ αραραμτ )()()(    (38) 
The constant in Eq. (38) is determined at z=ze (αw=1). The emulsion viscosity µ(αw) can 
therefore be deduced locally from (38). The evolution of µ/µc is displayed in figure 15 for 6 
different test cases. In this graph, the increase of αw corresponds to a vertical displacement in 
the transition zone towards the interface. At “low” concentration of the dispersed phase 
(0.4<αw<1), the data well regroup on a single curve slightly above the Roscoe’s law (1952) 
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valid for a suspension of spheres. At higher drop concentration (0<αw<0.4), the growth rate 
of the effective viscosity decreases and dispersion is observed between the different test 
cases. This result suggests that at high concentration, the drop deformation probably reduces 
the viscosity compared to a hard sphere suspension and that the dense dispersed layer can no 
longer be considered as Newtonian.  
 Finally, the shear stress can be evaluated at the interface (z=zI). The values (not 
reported here) are always smaller than τIloc obtained from the extension of the linear part of 
the velocity cross-correlation profile below the interface (figure 9). This difference is a direct 
consequence of the effect of secondary flows (advective term) in the transition zone. As a 
result, it can be concluded that the local tangential stress at the interface is always smaller 
than the average value Iτ  deduced from the macroscopic balance (Eq. (31)). A possible 
explanation to this discrepancy is the contribution of the dispersed layer wall friction in the 
transition zone (that wets the wall segments of AI) which is probably significantly larger than 
what is predicted by the Blasius law. Neglecting this effect leads to an underestimation of cτ  
and as a consequence to an overestimation of Iτ . 
 
Figure 15. Effective viscosity as a function of the water volume fraction in layer L1. 
Symbols: (○) Um=0.56m/s, φo=0.1; (●) Um=0.56m/s, φo=0.2; (x) Um=0.85m/s, φo=0.1; 
(*) Um=0.56m/s, φo=0.3; (□) Um =0.28m/s, φo=0.3; (+) Um =0.28m/s, φo=0.1. 
5.2−
wα  is the Roscoe’s law (1952). 
 
 Conclusion 
Hydrodynamic field of a dispersed-stratified liquid-liquid pipe flow has been 
investigated for a wide range of flow parameters (mixture velocity and inlet phase ratio). The 
mean and fluctuating velocity field of the aqueous phase has been measured using Particle 
Image Velocimetry in a matched refractive index medium (n-heptane dispersed in water-
glycerine mixture). The flow structure is composed of a continuous aqueous phase above 
which flows a dense layer of oil drops (2-layer regime). Depending on the oil inlet ratio, a 
third layer of continuous oil phase may also appear above the dense dispersed layer since the 
pipe entry (3-layer regime). PIV measurements have shown the presence of secondary flows 
from which the location of the interface between the aqueous phase and the dense dispersed 
layer has been determined. This interface does not correspond to the average position of the 
first drop but is located within the dispersed phase layer, bordering a zone where the aqueous 
phase volume ratio abruptly decreases from 1 to 0 (transition zone).  
Analysis of mean and turbulent field of the aqueous phase has shown that the classical 
logarithmic profile is valid and that the friction velocity along the aqueous phase wet 
perimeter is nearly uniform. In this zone below the transition zone, turbulence characteristics 
are close to those of single phase pipe flow. Despite the presence of secondary flows, wall 
friction factor verifies the classical Blasius law. With this definition of the interface position, 
a stratified two-phase momentum balance can be written to derive the average interfacial 
stress. It was shown that the interfacial friction factor is inversely proportional to the 
Reynolds number (based on an average slip velocity between the layers), suggesting a 
laminar behaviour of the flow below the interface. This result is in agreement with a strong 
damping of turbulence below the interface and with the influence of an emulsion viscosity 
which increases as the aqueous phase volume fraction decreases in the transition zone.  
This effective viscosity could be identified from the integration of the local 
momentum balance below the interface including the effect of the secondary flows (advective 
terms). Its evolution with the aqueous phase volume fraction suggests a non-Newtonian 
behaviour at high concentration of the dispersed phase (larger than 0.6). The local shear 
stress at the interface has been also derived from the local momentum balance and was found 
to be always smaller than the average value deduced from the macroscopic balance. Local 
measurements have highlighted the flow complexity due to the development of secondary 
flows in all range of flow parameters investigated and to the rheology of the dispersion below 
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the interface. The modelling of two-phase transport of this type of flow hence requires a finer 
description of the dispersion behaviour below the interface and the study of the macroscopic 
momentum balance must be completed by the analysis of the dispersed layer wall stress 
above the interface. This work is under progress.  
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VI Analyse de la couche dispersée L2 
Les visualisations 2D des écoulements présentées dans le chapitre III, mettent en évidence 
la formation d’une émulsion concentrée dont la viscosité apparente peut atteindre localement des 
valeurs élevées (entre 10 et 100 fois la viscosité de la phase continue, cf. chapitre V). D’autre 
part, l’évolution de la viscosité apparente avec la concentration en phase aqueuse suggère un 
comportement non-newtonien  pour les concentrations en phase dispersée élevées (0.5-0.6). 
 Ce dernier chapitre est consacré à l’étude de la zone dense en gouttes. 
Dans un premier temps, une approche locale permet de caractériser la rhéologie de la phase 
dispersée (αw<0.5). La relation contrainte-taux de cisaillement est modélisée par une loi 
puissance. La valeur de l’exposant et l’évolution du facteur de consistance en fonction de la 
fraction volumique en phase aqueuse sont évaluées d’après les profils de vitesse. 
 Une approche globale est ensuite proposée. Dans le cas des écoulements à 2 couches, la 
contrainte moyenne dans la zone dispersée est modélisée à partir des contraintes pariétales et 
interfaciales (estimées par  bilans de quantité de mouvement). Cette contrainte moyenne est 
corrélée avec un gradient de vitesse moyen défini comme le rapport entre la vitesse moyenne et 
l’épaisseur de la couche L2.  
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VI.1 Etude locale de la zone dispersée dense  
 La viscosité apparente, identifiée à partir de l’équation de quantité de mouvement intégrée 
dans la zone de transition (chapitre V), révèle le comportement non-newtonien de l’émulsion 
lorsque la concentration en phase aqueuse wα  devient inférieure à 0.5. 
On se propose en premier lieu de modéliser ce comportement sous la forme d’une loi puissance : 
nKγτ &= ,          (VI-1) 
où le facteur de consistance K et l’exposant n sont à priori des fonctions de la concentration 
locale αw (Mason, 1996) que l’on cherchera à identifier. 
VI.1.a Profils horizontaux de vitesse longitudinale  
Estimation de l’exposant n 
 Trois profils horizontaux de la vitesse longitudinale mesurés dans la couche L2 sont 
représentés sur la Figure VI.2, sous forme normalisée. Les conditions opératoires et les coupes 
horizontales et verticales correspondant à ces trois cas tests, sont regroupées dans le Tableau 
VI.1 et sur la Figure VI.3, respectivement.  
Notons ici que la structure de l’émulsion est relativement homogène dans les plans de mesures 
(cf. coupes horizontales, Figure VI.3), suggérant une faible dépendance de K et n par rapport à y.  
 Afin de donner une estimation de n, on propose de confronter ces données avec les profils 






Figure VI.1: géométrie de l’écoulement entre plaques planes 
  
  









∂=τ          (VI-2) 




























11'1 ,      (VI-3) 
où R’ est la demi-distance entre les parois (Figure VI.1). En normalisant Vx par la vitesse en y=0, 









−=          (VI-4) 
 Cette dernière relation est tracée sur la Figure VI.2 pour différentes valeurs de n (1, 0.5, 
0.4 et 0.3). On note une bonne correspondance entre ces courbes et les données expérimentales 
pour n=0.4 et n=0.5, également en accord avec les travaux de Mason (1996) et de Princen et 
Kiss (1989). 
Estimation du facteur de consistance K 
 En fixant n=0.5, on cherche les valeurs du facteur de consistance qui permettent d’adapter 
au mieux la relation VI-3 avec les profils de vitesse expérimentaux. La Figure VI.4 illustre la forte 
sensibilité du profil théorique à la valeur de K, ce qui permet de valider les ordres de grandeur 
obtenus par cette méthode.  





∂= ττ          (VI.5) 





 est négligeable. Cette hypothèse est justifiable dans les cas présentés, puisque le profil de 
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vitesse est plat, ainsi que le profil de taux de présence. Dans ce cas, le taux de cisaillement est 





 est donc bien négligeable. 
 
 
Cas 1 2 3 
Um [m/s] 0.28 0.28 0.57 
φo 30% 30% 25% 
Position du plan de mesure z/zI=1.2 z/zI=1.05 z/zI=1.08 
)0( =ywα  0.05 0.1 0.23 
K 4 2.8 2.3 
Tableau VI.1 : conditions opératoires et valeurs de la consistance K dans les 3 cas tests étudiés 
 
 
Figure VI.2 : profils horizontaux de la vitesse longitudinale 
Symboles : données expérimentales dans les 3 cas tests étudiés 
Traits : profils théoriques issus de la relation (VI-4) pour différentes valeurs de n 
 Um=0.28 m/s, φo=0.3 
Um=0.57 m/s, φo=0.25 
Figure VI.3 : A gauche : profils verticaux de vitesse longitudinale Vx/Vxmax (○) et de concentration αw (—). 
En haut :Um=0.28 m/s, φo=0.3 ; en bas: Um=0.57 m/s, φo=0.25. La droite matérialise la position du plan de 
mesure.  
A droite : coupes horizontales correspondant aux trois plans de mesure (les couleurs ont été inversées afin de 
faciliter la visualisation des gouttes). 





Figure VI.4 : profil horizontal de la vitesse longitudinale  
(○) expérience (cas2, tableau VI.1) ; lignes : équation (VI-3) avec différentes valeurs de K (n=0.5).  
 VI.1.b Profils verticaux de vitesse longitudinale 
 L’analyse des profils horizontaux de vitesse longitudinale dans la couche L2, a abouti à la 
validation d’un modèle de type loi puissance pour modéliser le comportement de l’émulsion 
concentrée. Dans la plage des concentrations en phase continue étudiée (0.1-0.23), l’exposant n 
de cette loi est proche de 0.5 et ne varie pas.  
 Dans la zone de transition, l’intégration de l’équation de quantité de mouvement dans le 




∂= ∫ /)()( αρτ ,     (VI-6) 





∂=)(         (VI-7) 
En extrapolant le résultat n=0.5 jusqu’à αw=0.5 (valeur en dessous de laquelle la dispersion 






∂=τ          (VI-8) 
L’évolution de K est représentée sur la Figure VI.5 pour αw<0.5. Sur ce graphe, la diminution de 
αw correspond à un déplacement vertical de la zone de transition vers la couche L2.   
Les données correspondant aux 7 cas expérimentaux testés sont bien regroupées autour d’une 
courbe d’équation: 
  0.1/K wα=           (VI-9) 
Ce résultat est tout à fait remarquable, car il montre que dans la plage des conditions 
expérimentales testées, la valeur  n=0.5 permet de reproduire le comportement des émulsions de 
façon univoque dans toute l’épaisseur de la couche dispersée. 
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Figure VI.5 : consistance K en fonction du taux de présence en phase aqueuse αw (plan vertical) 
Série B : (○) Um=0.56 m/s, φo=0.1 ; (●) Um=0.56 m/s, φo=0.2 ; (x) Um=0.85 m/s, φo=0.1 ; (+) Um=0.28 m/s, 
φo=0.1.  
Série C : (*) Um=0.56 m/s, φo=0.3 ; () Um=0.28 m/s, φo=0.3 ; (◊) Um=0.85 m/s, φo=0.2. 
(----) K=0.1/αw   
 




≈∂∂ =yyVx           (VI-10) 
est également vérifiée dans la zone dispersée dense (à condition de se placer suffisamment loin 




∂= τ           (VI-11) 
L’intégration de l’équation (VI-11) mène à : 









       (VI-12) 
D’autre part, les coupes verticales de l’écoulement montrent que la concentration en phase 
aqueuse (et donc K) peut être supposée constante dans la couche L2 (cf. Figure VI.3) . 




















nV      (VI-13) 
B et C sont les constantes d’intégration que l’on choisit de déterminer par des conditions aux 
limites sur la vitesse :  
Vx(zI)=UI           (VI-14) 
et  
Vx(D-l)=Up.          (VI-15) 
où l est la distance à la paroi en dessous de laquelle l’hypothèse (VI-10) n’est plus vérifiée.  
 Les valeurs de K identifiées par la corrélation des profils expérimentaux avec la relation 
(VI-13) sont reportées dans le Tableau VI.2. Ces valeurs sont comparées à celles déterminées sur 
la Figure VI. en αwmin, définie comme la valeur minimale de αw mesurée et supposée égale à la 
concentration moyenne dans la couche L2. On remarque que, pour les deux conditions 
opératoires testées (Um=0.28 m/s, φo=0.3; Um=0.85 m/s, φo=0.2), les deux méthodes conduisent 
à des ordres de grandeur de K similaires.  




Um=0.28 m/s, φo=0.3 
Série C 
Um=0.85 m/s, φo=0.2 
Série C 
minwα  ~0.1 ~0.15 
K (l’équation VI-12) [Pa.s0.5] 3 1.5 
K (Figure VI-6-a) [Pa.s0.5] ~2 ~1 






Figure VI.6 : Profils verticaux de la vitesse longitudinale dans la couche L2. 
(a) Um=0.28 m/s, φo=0.3 ; (b) Um=0.85 m/s, φo=0.2 
(○) expériences ; Traits: modèle (VI-12) avec n=0.5 et différentes valeurs de K. 
 
 VI.1.c Visualisation du comportement à seuil 
 La loi puissance proposée dans le paragraphe précédent ne permet pas de modéliser le 
comportement «à seuil» de la zone dense, observé notamment dans le cas des écoulements à 3 
couches. On constate en effet dans ce cas, que les gouttes situées dans le plan médian vertical de 
la conduite se déplacent «en bloc» (Figure VI.7-b). Une loi de type Herschel-Bulkley serait donc 
plus appropriée (Princen et Kiss, 1989) pour décrire le comportement de la couche dense. En 
revanche, la détermination de la contrainte seuil τo, en fonction des paramètres de l’écoulement 
est plus délicate.  
  La séquence de la Figure VI.7-a, réalisée dans le cas d’un écoulement à 2 couches, permet 
de préciser le mécanisme de réorganisation de la structure de l’émulsion concentrée lorsque la 
contrainte de cisaillement est supérieure à la contrainte seuil. L’évolution temporelle du rapport 
des longueurs de deux films (bords de Plateau) adjacents L2/L1 est reportée sur la Figure VI.8. 
On constate que la configuration initiale (t=0 ms), dans laquelle les gouttes sont hexagonales 
(L2/L1~1), évolue continument en respectant la loi de Plateau (les jonctions des bords de 
Plateau forment des angles de 120°) jusqu’à un état instable à quatre bords (t=43 ms, L2/L1→∞) 
qui évolue alors très rapidement vers un nouvel état où les gouttes ont de nouveau une forme 
hexagonale (t=50 ms, L2/L1~1). Ce processus, conduisant à la formation d’un nouveau film 
interstitiel, est couramment appelé processus de type T1 (Weaire, 1999).   
Chapitre VI  Analyse et modélisation de la couche L2 
 239
 
Figure VI.7 : séquences du suivi d’une goutte dans la zone dense (plan vertical) 
(a) régime à deux couches Um=0.28 m/s, φo=0.1 ; 





Figure VI.8 : évolution temporelle de la déformation de la goutte b de la Figure VI.8 
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VI.2 Bilan global dans la couche dense 
VI.2.a Contrainte pariétale moyenne 
 La contrainte pariétale moyenne dτ  de la couche L2 est donnée par le bilan de quantité de 




⎛ −= ττ         (VI-16) 
où Pc et Pd sont respectivement les périmètres mouillés de la couche L1 et L2. cτ  est la 
contrainte pariétale de la couche L1 et modélisée dans le chapitre V. 
 En l’absence d’écoulements secondaires, le profil de contrainte dans la couche L2 est 
linéaire (excepté à proximité de la paroi). On peut alors définir une contrainte moyenne dans la 
couche L2, fonction de Iτ  et dτ : 
( ) 2/Id τττ +≈          (VI-17) 
La contrainte Iτ  est déterminée par le bilan de quantité de mouvement intégré dans la section de 




⎛ −= ττ         (VI-18) 
où Ac, et PI  sont respectivement l’aire de la couche L1 et le périmètre interfacial. 
 En notant d’autre part que le gradient de vitesse est quasiment constant dans la couche L2 
(cf. Figure VI.3), on peut l’estimer par la relation suivante : 
hUd /2≈γ&           (VI-19), 
où h=D-zI est l’épaisseur de la couche L2 et Ud est la vitesse moyenne dans la couche L2, 
estimée par le bilan de conservation de la masse (en prenant αw=1 en z>zI, cf. chapitre V). 
 La Figure VI.9 révèle une bonne corrélation entre τ  et hUd /2 . Notons de plus que les 
données peuvent être encadrées par deux lois puissances d’équations : 
 5.0)/2.(5.1 hUd=τ          (VI-20) 
et  
5.0)/2( hUd=τ          (VI-21) 
Les valeurs des pré-facteurs de ces deux équations sont en bon accord avec les mesures locales 
effectuées dans le paragraphe précédent, validant ainsi la valeur de 0.5 pour l’exposant n de la loi 
(VI-2). Ce résultat renforce la signification physique de τ  dans (VI-20) et (VI-21). 
 L’évolution du rapport 5.0)/2/( hUK dτ= en fonction de la concentration moyenne 
estimée dans la couche L2, est reportée sur la Figure VI.10. Les données peuvent être décrites 
par une loi puissance d’équation: 
8.0
27.0
−= wK α          (VI-22) 
 Ce résultat est cohérent avec l’évolution du facteur de consistance mise en évidence sur la 
figure VI.5. 
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Figure VI.9: (●) contrainte moyenne en fonction du cisaillement moyen. 


























Figure VI.10 : 5.0)/2/( hUK dτ=  en fonction de la concentration moyenne estimée dans la couche L2  
 
 VI.2.b Lubrification de la couche dense 
Dans un certain nombre de cas, le profil vertical de la vitesse longitudinale dans la zone 
dense est plat, avec cependant un fort gradient pariétal (voir chapitre IV). Ces profils plats de 
vitesse longitudinale sont aussi fréquemment observés dans la zone dense des écoulements à 
trois couches. Cette observation nous conduit à nous interroger sur la présence d’un film de 
lubrification entre la paroi et la zone dense. 
 La lubrification résulte de la présence d’une couche mince de phase continue entre la 
couche dense et la paroi. Ce film induit un glissement des gouttes le long de la paroi que l’on a 
pu observer sur les images de l’écoulement. On se propose ici de déterminer l’épaisseur de ce 
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Figure VI.11 : schéma du film de lubrification dans la conduite 
 On suppose que l’épaisseur de lubrification δ et la vitesse de glissement des gouttes UΣ 
sont constantes le long du périmètre mouillé par la phase dispersée (Figure VI.11).  
 Le rayon de la conduite R étant très supérieur à l’épaisseur de lubrification, on peut 
montrer que, dans la zone lubrifiée, la contrainte de cisaillement est constante et égale à : 
δ
μτ Σ= Ucd .          (VI-23) 
Notons que cette relation n’est vérifiée que lorsque l’on peut négliger l’effet du gradient de 
pression sur le profil de vitesse :  





dpUc >>Σ .         (VI-24) 
 La résolution spatiale du calcul PIV ne permettant pas d’accéder avec une grande précision 
à la vitesse UΣ, nous l’avons évaluée par un suivi des trajectoires des gouttes le long de la paroi. 
Sur la figure VI.12, on constate que cette vitesse est proportionnelle à la contrainte pariétale 
moyenne de la couche L2 : 
dU τ014.0≅Σ           (VI-25) 
 Cette corrélation est similaire au modèle de Mooney (1931), reliant la contrainte de 
cisaillement appliquée à une mousse (ou émulsion) à la vitesse de glissement à la paroi: 
τ∝ΣU            (VI-26) 
 L’ordre de grandeur de l’épaisseur de lubrification δ peut être évalué par les relations (VI-
23) et (VI-25) :  
mc μμδ 60014.0 =≅          (VI-27) 
 Pour l’ensemble des mesures effectuées, la plage de variation de δ est 20-100 μm. A titre 
de comparaison, Briceño et Joseph (2003) trouvent des valeurs de l’ordre de 1 à 20 μm dans le 
cas d’un transport de mousses dans une conduite. Notons de plus que cette estimation est 
cohérente avec les mesures de l’épaisseur des films interstitiels de l’émulsion (de l’ordre de 2-4 
pixels, soit 20 à 200 μm). 
 
Figure VI.12 : vitesse de glissement en fonction de la contrainte moyenne pariétale dans la zone de section Ad.  
Les barres verticales correspondent à une erreur sur la vitesse estimée à ±1/2 pixel 
 
 Si les données expérimentales semblent valider la relation (VI-23), l’application d’un modèle 
prédictif de lubrification reste encore limitée dans ce type de configuration. En premier lieu, UΣ 
étant une donnée locale (mesurée dans le plan vertical médian), la distribution de UΣ le long du 
périmètre mouillé et de l’épaisseur δ de la zone lubrifiée doivent être analysées et leurs valeurs 
moyennes exprimées en fonction des paramètres de l’écoulement. 
Chapitre VI  Analyse et modélisation de la couche L2 
 247
Conclusions 
 Dans ce chapitre, nous avons analysé la structure hydrodynamique locale de la zone dense 
dispersée de l’écoulement stratifié-dispersé (couche L2). 
 Le comportement non-newtonien de la dispersion a été modélisé par une loi puissance : 
nKγτ &= . L’analyse de profils horizontaux de la vitesse longitudinale a permis d’évaluer la valeur 
de l’exposant n à 0.4-0.5. D’autre part, l’analyse locale effectuée dans le plan médian vertical de 
la conduite permet de déduire la variation du facteur de consistance K en fonction de la 
concentration locale en phase dispersée. Dans le cas des écoulements à deux couches, une 
modélisation globale de la contrainte pariétale moyenne a pu être envisagée à partir de 
l’observation du comportement local de la couche L2. Elle ne constitue pas toutefois une loi de 
fermeture en l’absence de la connaissance de la concentration moyenne en phase dispersée, dans 
la couche L2 en fonction des paramètres opératoires. 
 Une tentative complémentaire d’interprétation des mesures en termes de lubrification 
permet de relier la contrainte de cisaillement pariétale (contrainte constante dans le film lubrifié) 






Issue d’une problématique industrielle complexe en relation avec le transport des mélanges 
diphasiques liquide-liquide (eau-huile), l’étude expérimentale présentée dans ce rapport vise à 
améliorer la compréhension des régimes d’écoulement dispersés en conduite horizontale.  
Un dispositif expérimental spécifique, adapté à l’utilisation de méthodes optiques, a été mis 
en place à cet effet. Il permet de générer une population de gouttes d’huile (n-heptane) 
millimétriques, transportées par une phase aqueuse (eau ou eau-glycérol 50% vol.) dans une 
conduite cylindrique horizontale de 8 mètres de long et de 5 centimètres de diamètre. Dans la 
plage de débits étudiés (0-6 m3/h pour la phase dispersée et 0-12 m3/h pour la phase continue), 
les gouttes remontent sous l’effet de la gravité et forment une couche dispersée très 
concentrée qui reste stable lorsque les vitesses d’écoulement sont suffisamment élevées. 
 On montre que le régime d’écoulement intitulé « dispersé-stratifié » (en raison de la 
présence de gradients de concentration élevés) est source d’une augmentation importante de la 
perte de charge. Celle-ci peut atteindre 4.5 ou 8 fois la perte de charge d’un écoulement 
monophasique de même vitesse de mélange dans le cas des systèmes eau/heptane et eau-
glycérol/heptane, respectivement. Ce comportement confirme la tendance déjà observée par 
Nalder et Mewes (1997) ou Elseth (2001). On montre en outre que pour une épaisseur donnée 
de la couche dispersée, l’évolution de la perte de charge est proportionnelle à la vitesse de 
mélange. Dans le cas du système eau-glycérol/heptane, une corrélation faisant intervenir 
l’épaisseur de couche dispersée et la vitesse de mélange a pu être déterminée.  
Par analogie avec les modèles homogènes, souvent utilisés dans le cas des écoulements 
pleinement dispersés, nous avons également déterminé la viscosité effective globale du mélange 
en fonction de la concentration en entrée φo. Cette modélisation a l’avantage d’être très simple à 
mettre en œuvre, et ne demande pas de connaissance particulière sur la géométrie du régime 
d’écoulement (épaisseur de la zone dispersée). En revanche, la viscosité effective dépend 
largement du système liquide-liquide mis en jeu. L’écart relatif de ce modèle avec les mesures est 
de l’ordre de ±20%.  
  
Enfin, la représentation des données en fonction des paramètres de Lockhart et Martinelli a 
permis de déterminer une corrélation qui dépend peu du système étudié. L’écart relatif de cette 
corrélation avec les mesures est aussi de l’ordre de ±20%. 
Afin de mieux comprendre les mécanismes mis en jeu dans ces écoulements, une étude 
locale détaillée de l’hydrodynamique et de la distribution de la phase aqueuse a été réalisée 
dans le cas du système eau-glycérol/heptane. Ce système étant optiquement ajusté, il permet la 
mise en œuvre de mesures de vélocimétrie par images de particules (PIV).  
L’analyse des résultats permet de distinguer deux configurations d’écoulement, l’une à deux 
couches, l’autre à trois couches. Dans la configuration à deux couches, la couche inférieure (L1) 
est contrôlée par l’écoulement de la phase aqueuse. Dans la partie supérieure de cette couche, on 
observe des gouttes transportées par la phase aqueuse. Au-dessus de la couche L1, s’écoule un 
milieu dense (couche L2). L’analyse des profils hydrodynamiques révèle que dans la couche L1, 
la phase aqueuse s’écoule de façon turbulente en entrainant les couches supérieures de 
l’écoulement. Des écoulements secondaires sont mis en évidence. Les profils de turbulence 
correspondent aux profils classiques mesurés en écoulement monophasique près des parois. On 
montre ainsi que le facteur de frottement pariétal dans la couche continue suit la loi de Blasius. 
Dans la partie supérieure de la couche L1, le transfert interfacial peut être modélisé par un 
facteur de frottement, inversement proportionnel à un nombre de Reynolds basé sur la vitesse 
relative entre les deux couches. Ce comportement est cohérent avec le processus d’atténuation 
de la turbulence observé dans la zone de transition entre les couches L1 et L2. Ce processus peut 
être interprété par une augmentation de la viscosité moléculaire effective induite par la présence 
des gouttes dans cette zone. Pour les concentrations en phase dispersée αd inférieures à 0.5-0.6, 
cette viscosité est indépendante du taux de cisaillement et présente une évolution qui se 
rapproche de la loi de Roscoe (1955). Au-delà, le mélange diphasique devient rhéo-fluidifiant. La 
cote verticale pour laquelle les écoulements secondaires disparaissent et la turbulence s’amortit 
permet de définir objectivement l’interface « virtuelle » séparant les couches L1 et L2, à partir de 
laquelle est développée une modélisation 1D à deux fluides de type « régime stratifié ». 
Dans la couche dense en gouttes (notée L2, dans laquelle la concentration en phase 
dispersée est toujours supérieure à 0.8), l’interprétation des profils de vitesse permet de supposer 
un comportement rhéologique non newtonien, gouverné par une loi puissance ( nKγτ &= ) dont 
l’exposant est de l’ordre de 0.4-0.5 et où le facteur de consistance K est une fonction croissante 
avec αd.  On ne tient toutefois pas compte dans cette modélisation du comportement à seuil de 
l’émulsion concentrée qui est observé dans le cas des régimes à 3 couches. 
Conclusion générale 
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Finalement, la contrainte de cisaillement moyenne subie par la couche dense (définie 
comme la moyenne entre les contraintes interfaciale et pariétale) apparaît aussi comme une 
fonction puissance du taux cisaillement moyen (défini par 2Ud/h, où Ud et h sont respectivement 
la vitesse moyenne et l’épaisseur de la phase dispersée).  
2. Perspectives 
Par l’apport d’une base de données riche sur la perte de charge, la distribution des phases 
et l’hydrodynamique des écoulements, ainsi que par l’analyse qui en a été faite, cette étude 
constitue une contribution importante à la description et à la modélisation des écoulements 
liquide-liquide en régime dispersé-stratifié en conduite horizontale. Ces données ne sont 
toutefois que partiellement exploitées dans ce travail. 
Deux axes de recherche peuvent être proposés à l’issue de cette thèse : 
- Le premier, déjà entrepris dans le cadre d’une thèse en cours au laboratoire (A. 
Pouplin), vise à améliorer la compréhension de l’interaction entre la turbulence de 
la phase continue et la phase dispersée. Dans cet objectif, une modification du 
système d’injection de la phase dispersée sera effectuée afin de générer des 
écoulements liquide-liquide homogènes, dans lesquels les gradients de 
concentration seront moins importants. On espère de cette façon, pouvoir étudier 
des écoulements dispersés homogènes afin de focaliser l’analyse sur l’interaction 
croisée entre les gouttes et la turbulence de la phase continue (impact des gouttes 
sur turbulence et rôle de la turbulence dans le maintien de la dispersion des 
gouttes).  
- Le second axe concerne l’étude du comportement rhéologique de la couche 
dispersée dense, que nous avons identifiée comme étant le point critique du 
problème. Cette étude passe d’une part, par la mise en œuvre de techniques de 
mesures plus adaptées à la caractérisation de la rhéologie des émulsions en 
écoulement et, d’autre part, par la compréhension des phénomènes limitant la 
coalescence sous écoulement. Ces phénomènes peuvent mener à une évolution de 
la structure de l’émulsion lors de son transport sur de plus longues distances, et par 
conséquent, à une variation de la perte de charge de l’écoulement. 







[1] Adrian R.J. ( 1991), Particle-Imaging Techniques for Experimental Fluid Mechanics, Ann. 
Rev. Fluid Mech., 23, 261-304 
[2] Angeli P. (1996), Liquid-Liquid Dispersed Flows in Horizontal Pipes, Thesis Imperial College 
[3] Angeli P., Hewitt G.F. (1998), Pressure Gradient in Horizontal Liquid-Liquid Flows, Int. J. 
Multiphase Flow, 24, 1183-1203 
[4] Angeli P., Hewitt G.F. (2000), Flow Structure in Horizontal Oil-Water Flow, Int. J. 
Multiphase Flow, 26, 1117-1140 
[5] Arirachakaran S. et al. (1989), An Analysis of Oil/Water Flow Phenomena in Horizontal 
Pipes, SPE paper 18836, SPE Prod. Operating Symp., 155-167, Oklahoma, March 13-14 
[6] Augier F. (2001), Structure Locale du Champ Hydrodynamique dans les Ecoulements 
Dispersés Liquide-Liquide Concentrés, Thèse INPT 
B 
[7] Balzer G., Simonin O., Turbulent Eddy Viscosity Derivation in Dilute Gas-Solid 
Turbulent Flows. Rapport EDF 
[8] Bannwart A.C. (2001), Modelling Aspects of Oil-Water Core-Annular Flows, Journal of 
Petroleum Science and Engineering, 32, 127-143 
[9] Barnea D. (1987), A Unified Model for Predicting Flow Pattern Transitions for the Whole 
Range of Pipe Inclinations, Int. J. of Multiphase Flow, 11, 1-12 
   Références bibliographiques 
[10] Baron T., Sterling C.S., Schueler (1953), Viscosity of Suspensions-Review and Application 
to Two-Phase Flow. Proc. Midwest Conf. Fluid Mech., 103-129 
[11] Batchelor G.K and Green J.T. (1972), The Determination of the Bulk Stress in a 
Suspension of Spherical Particles to order c², J. Fluid Mech., , 56, 401-427 
[12] Batchelor G.K., (1967), An Introduction to Fluid Dynamics, Cambridge University Press 
[13] Bécu L., Grondin P., Colin A., Manneville S. (2004), How Does a Concentrated Emulsion 
Flow ? Yielding, Local Rheology and Wall Slip, Colloids and Surfaces A: petroleum Eng. Aspects, 
263, 146-152 
[14] Bolton F., Weare D. (1990), Rigidity loss in a disordered 2D froth, Phys. Rev. Lett.,65, 3449 
[15] Brauner N. (2001), The prediction of dispersed flows boundaries in liquid-liquid and gas-
liquid systems, Int. J. of Multiphase Flow, 27, 885-910 
[16] Brauner N., Moalem Maron D (1992a), Stability Analysis  of Stratified Liquid-Liquid Flow, 
Int. J. of Multiphase Flow, 18, 103-121 
[17] Brauner N., Moalem Maron D (1992b), Analysis of Stratified/non-Stratified Transitional 
Boundaries in Inclined Gas-Liquid Flows, Int. J. of Multiphase Flow, 18, 541-557 
[18] Brauner N., Moalem Maron D (1992c), Flow Pattern Transitions in Two-Phase Liquid-
Liquid Flow in Horizontal Tubes, Int. J. of Multiphase Flow, 18, 123-140 
[19] Brauner N., Moalem Maron D., Rovinsky J.(1998), A two-fluid model for stratified flows 
with curved interfaces, Int. J. of Multiphase Flow, 24, 975-1004 
[20] Brauner N., Rovinsky J., Moalem Maron D.(1996), Determination of the Interface 
Curvature in Stratified Two-Phase Systems by Energy Considerations, Int. J. of Multiphase 
Flow, 22, 1167-1185  
[21] Brauner (*), cours disponible sur www.eng.tau.ac.il/~brauner/brauner.pdf 
[22] Briceño M.I., Joseph D.D. (2003), Self-Lubricated Transport of Aqueous Foams in 
Horizontal Conduits, Int. J. of Multiphase Flow, 29, 1817-1831 
 
 
   Références bibliographiques 
C 
[23] Charles M.E., Govier G.W., Hodgson G.W. (1961), The Horizontal Pipeline Flow of 
Equal Density Oil-Water Mixture, Can. J. Chem. Eng., 39, 27-36 
[24] Charles M.E., Lilleleht L.U.(1966), Correlation of Pressure Gradients for the Stratified 
Laminar Turbulent Pipeline Flow of Two Immiscible Liquids, Can. J. Chem. Eng., 44, 47-49 
[25] Conan C. 2003, Rapport IFP 
E 
[26] Einstein A. (1906), Eine neue Bestimmung der Moleküldimensionen. Annalen der Physik, 19, 
289-306 
[27] Elghobashi S.E., Abou-Arab T.W. (1983), A Two-Equation Turbulence Model for Two-
Phase Flow. Phys. Fluids, 26, 931:938 
[28] Elseth G. (2001), An Experimental Study of Oil/Water Flow in Horizontal Pipes, Thesis 
NTNU 
G,H 
[29] Galinat S. (2005), Etude Expérimentale de la Rupture de Gouttes dans un Ecoulement 
Turbulent, Thèse INPT 
[30] Gore R.A., Crowe C.T. (1989), Effect of Particle Size on Modulating Turbulent Intensity. 
Int. J. of Multiphase Flow, 15, 143-160 
[31] Herzaft B. (2002), Correlation between Transient Shear Experiments and Structure 
Evolution of Aqueous Foams, J. of Colloid and Interface Science, 247, 412-423 
[32] Hetsroni G. (1989), Particle Turbulence Interaction, Int. J. of Multiphase Flow, 15, 735-746 
[33] Hinze J.O. (1975), Fundamentals of the Hydrodynamic Mechanism of Splitting in 
Dispersion Processes, AIChE Journal, 1, 289-295 
[34] Hinze J.O. (1959), Turbulence, MacGraw Hill, Oxford 
 
 
   Références bibliographiques 
J,K 
[35] Joseph D.D., Bannwart A.C., Liu Y. J. (1996), Stability of Annular Flow and Slugging, Int. 
J. Multiphase Flow, 22, 1247-1254 
[36] Kaftori D., Hetsroni G., Banerjee S. (1998), The Effect of Particles on Wall Turbulence, 
Int. J. of Multiphase flow, 24, 259-386 
[37] Krieger I.M.,  Dougherty T.J (1959), A Mechanism for Non-Newtonian Flow in 
Suspensions of Rigid Spheres, Trans. Soc. Rheol., 3, 137-152  
L 
[38] Laufer J. (1953), The Structure of Turbulence in Fully Developed Pipe Flow, N.A.CA., 
Report 1174 
[39] Lockhart R.W., Martinelli R.C.(1949), Proposed correlation of data for isothermal two-
phase, two-component flow in pipes, Chem. Eng. Prog., 1 45, 39-48 
[40] Liné A., Masbernat L,. Soualmia A (1996), Interfacial interactions and secondary flows in 
stratified two-phase flow, Chemical Engineering Communications ,141-142, 303-329 
[41] Lovick J., Angeli P. (2004), Experimental Studies on the Dual Continuous Flow Pattern in 
Oil-Water Flows, 30, 139-157 
M 
[42] Mason T.G (1999), New Fundamental Concepts in Emulsions Rheology, Current opinion 
Colloid and Interface Science, 4, 231-238 
[43] Mason T.G., Bilette J., Weitz D.A. (1996), Yielding and Flow of Monodisperse Emulsions, 
J. of Colloid and Interface Science, 179, 439-448 
[44] Meknassi F., Benkirane R., Liné A., Masbernat L. (2000), Numerical modeling of wavy 




   Références bibliographiques 
N 
[45] Nädler M., Mewes D.(1995), Effects of the Liquid Viscosity on the Phase Distributions in 
Horizontal Gas-Liquid Slug Flow, Int. J. Multiphase Flow 21, 253-266 
[46] Nezu I et Rodi W (1985) Experimental study on secondary currentsin open channel flow, 
21st IAHR Congress, Melbourne, Australia, 115-119 
[47] Oddie G., Shi H., Durlofsky, Aziz L.J., Pfeffer B., Holmes J.A. (2003), Experimental study 




[48] Pal R. (1993), Pipeline Flow of Unstable and Surfactant-Stabilized Emulsion, A.I.Ch.E 
journal, 39, 1754-1763 
[49] Pal R. (2001), Novel Viscosity Equation for Emulsion of Two Immiscible Liquids, Journal 
of rheology, 45, 509-520 
[50] Pal R. (2003), Viscous Behavior of Concentrated Emulsions of two Immiscible Newtonian 
Fluids with Interfacial Tension, J. of Colloid and Interface Science,  263, 296-305 
[51] Phan-Thien N., Pham D.C. (1997), Differential Multiphase Models for Polydispersed 
Suspension and Particulate Solids, J. of Non-Newtonian Fluid Mech.,72, 305-318 
[52] Princen H.M., Kiss A.D. (1983), Rheology og Foams and Highly Concentrated Emulsions 
I,: An Experimental Study of the Shear Viscosity and Yield Stress of Concentrated 
Emulsions,  J. of Colloid and Interface Science, 128, 176-187 
[53] Princen H.M., Kiss A.D. (1989), Rheology og Foams and Highly Concentrated Emulsions 
IV: Elastic Properties and Yield Stress of a Cylindrical Model System, J. of Colloid and 




   Références bibliographiques 
R 
[54] Raffel M., Willert C., Kompenhans J. (1998), Particle image velocimetry, Springer 
[55] Rodriguez, O.M.H., Mudde, R.F., Oliemans R.V.A. (2004), Inversion of multiphase flow 
models for multiphase flow logging: larger diameters and highly inclined pipes. 
Proceedings of 4th North American Conference on Multiphase Technology, Banff, Canada, 
3-4 June 
[56] Roscoe, R. (1952), The viscosity of suspensions of rigid spheres, Br. J. App. Phys., 3, 267-
269 
[57] Rouland E. (1994), Etude et Développement de la Technique de Vélocimétrie par 
Intercorrélation d’Images de Particules. Application aux Ecoulements en Tunnel 
Hydrodynamique, Thèse de la faculté des sciences de l’université de Rouen 
[58] Russel T., Hodgson G.W., Govier G.W. (1959), Horizontal Pipeline Flow of Mixture of 
Oil and Water, Can. J. Chem. Engng, 37, 9-17 
T 
[59] Taylor G.I. (1932), The Viscosity of a Fluid Containing Small Drops of Another Fluid, 
Proceeding of the royal society of London, A138, 41-48 
[60] Tewari S. Schiemann D., Durian D.J., Knober C.M., Langer S.A., Liu A.J (1999), Statistics 
of Shear-Induced Rearrangements in a Two-Dimensionnal Model Foams, Phy. Rev. E., 
60(4), 4385 
[61] Theissing P.A. (1980), A Generally Valid Method for Calculating Frictional Pressure Drop 
in Multiphase Flow, Chemical Ing Technik, 52, 344-355 
[62] Trallero J.L. (1995), Oil Water Flow Patterns in Horizontal Pipes, Thesis University of Tulsa 
W 
[63] Wang Z.Q., Cheng N.S. (2005), Secondary flows over artificial bed strips, Advances in Water 
Resources, 28, 441-450 
[64] Ward J.P., Knudsen, J.G. (1967), Turbulent Flow of Unstable Liquid-Liquid Dispersions: 
Drop Sizes and Velocity Distributions, A.I.Ch.E journal, 356-365 




Dans ce travail, une étude expérimentale des écoulements liquide-
liquide en régime dispersé-stratifié est présentée. La formation d’une 
émulsion concentrée, issue de la décantation de gouttes dans la partie 
supérieure de la conduite, peut mener à une augmentation brusque de la 
perte de charge. Une analyse locale de l’hydrodynamique, réalisée par 
PIV, nous engage à envisager une modélisation à « deux fluides »: le 
facteur de frottement pariétal de la couche continue vérifie la loi de 
Blasius et le facteur de frottement interfacial est inversement 
proportionnel à un nombre de Reynolds basé sur la vitesse relative entre 
les deux couches. Ce comportement est en accord avec le processus 
d’atténuation de la turbulence observé dans la zone de transition et qui 
peut être interprété par une augmentation importante de la viscosité 
effective du milieu diphasique. Un comportement rhéo-fluidifiant du 
mélange diphasique est aussi observé lorsque la concentration en phase 
dispersée dépasse 0.5. 
 
Mots clés : Ecoulement en conduite, Dispersion liquide-liquide, 
Ecoulement dispersé-stratifié, Hydrodynamique, Modélisation, PIV 




In this work, liquid-liquid dispersed-stratified pipe flows have been 
experimentally investigated. The heavy aqueous phase flows in the 
lower part of the duct, entraining a concentrated dispersed layer of 
organic drops in the upper pipe section. The aqueous phase mean and 
fluctuating flow field in both layers have been characterized by Particle 
Image Velocimetry. The turbulence field in the aqueous phase follows 
classical trends of wall turbulence in pipe flows. The non-newtonian 
rheology of the dispersed layer has been identified. Closure laws for the 
wall stress of the aqueous and dispersed layers as well as for the 
interfacial stress have been derived and discussed. The wall friction in 
the aqueous phase follows Blasius’law, whereas the interfacial friction is 
inversely proportional to the Reynolds number based on the average slip 
velocity. Overall, the pressure gradient is nearly proportional to the 
mixture velocity, even at low concentration of the dispersed phase. 
 
Keywords: Pipe flow, Liquid-liquid dispersion, Stratified-dispersed 
flow, Hydrodynamics, Modelling, Two-phase flow PIV, Two-fluid 
model, Visualization, Concentrated emulsions. 
 
